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1Kapitel 1
Einleitung
1.1 Aufgabenstellung
Verfahrenstechnische Prozesse zeichnen sich durch eine komplizierte Struktur und eine
Vielzahl miteinander wechselwirkender Teilsysteme aus. Der u¨bliche Planungsansatz geht
von einer Optimierung der einzelnen Verfahrensschritte aus und fu¨gt diese zu einem Ge-
samtschema zusammen. Die daru¨ber hinausgehende Optimierung der Energie- und Stoff-
wirtschaft durch Prozessintegration stellt ein kombinatorisches Problem dar. Wird es
ausschließlich auf der Basis heuristischer Regeln sowie der Erfahrung und Intuition des
planenden Ingenieurs behandelt, so werden die Wechselwirkungen der einzelnen Teilsy-
steme in der Regel nur unzureichend erfasst.
Fu¨r die Optimierung der Energiewirtschaft durch Prozessintegration sind in den ver-
gangenen Jahren systemanalytische Methoden entwickelt und zur Praxisreife gefu¨hrt wor-
den. Gro¨ßte Bedeutung hat dabei eine interaktive Methode erlangt, die als Wa¨rmeintegra-
tionsanalyse oder Pinch-Methode bekannt ist [1]. Die Wa¨rmeintegrationsanalyse erlaubt
eine schnelle und zuverla¨ssige Bestimmung der Wa¨rmebedarfsstruktur anhand objekti-
ver thermodynamischer Kriterien. Im Bereich der Stoffwirtschaft von Prozessen spielen
dagegen systemanalytischen Methoden, die u¨ber die Optimierung einzelner Verfahrens-
schritte hinausgehen, derzeit in der industriellen Praxis nur eine untergeordnete Rolle.
In der Forschung werden auf diesem Gebiet drei konzeptionell unterschiedliche Ansa¨tze
verfolgt, die jeweils unterschiedliche Vereinfachungen der komplizierten Zusammenha¨nge
bei der Stoffu¨bertragung einfu¨hren [2] [3] [4]. Dadurch sind diese Ansa¨tze nur auf spe-
zielle Problemfa¨lle anwendbar. Der Versuch, eine generelle Methode zur Synthese von
Stoffu¨bertragernetzwerken zu entwickeln, scheitert an noch nicht gelo¨sten Problemen mit
den dort notwendigen, gemischt-ganzzahligen, nichtlinearen Optimierungsalgorithmen.
Auch mu¨ssen die verfahrenstechnischen Probleme jeweils in ein abstraktes mathemati-
sches Gleichungssystem, das der Optimierungsalgorithmus verarbeiten kann, u¨berfu¨hrt
werden. Dies ist bei komplexen Systemen sehr aufwa¨ndig. Bei konvergentem Verlauf der
Optimierung liefern diese Methoden zwar ein Ergebnis fu¨r das jeweilige Gleichungssystem,
ein tieferer Einblick in die Prozesse, die Engpa¨sse und Sensitivita¨ten la¨sst sich dadurch
jedoch nicht gewinnen. Dies gilt insbesondere, wenn eine Analyse und Optimierung einer
bestehenden Anlage durchgefu¨hrt werden soll.
Dieses tiefere Versta¨ndnis der Prozesse liefert die Wasser-Pinch -Methode, deren Grund-
zu¨ge von Wang und Smith [2] entwickelt wurden. Diese Methode wurde zwar speziell
fu¨r die Analyse und Optimierung des Wasserhaushalts komplexer Betriebe entwickelt,
la¨sst sich aber auch auf andere Stoffsysteme u¨bertragen. Stoffu¨bertragersysteme, die
mit dieser Methode untersucht werden ko¨nnen, zeichnen sich dadurch aus, dass sie als
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“Waschprozesse” betrachtet werden ko¨nnen. Dies bedeutet, dass einzelne Komponen-
ten eines Stoffstroms durch einen anderen Stoffstrom aufgenommen und in diesem Sinne
“ausgewaschen” werden. Beispiele fu¨r diese Art von Stoffu¨bertragungsprozessen sind Ab-
sorption/Desorption, Extraktion und Laugeprozesse. Aber auch die Adsorption und Io-
nentauscher ko¨nnen als Waschprozesse und damit mit Hilfe der Wasser-Pinch -Methode
betrachtet werden, wenn die Adsorbentien wie z.B. bei einem Fließbettadsorber konti-
nuierlich regeneriert werden. Destillative Prozesse lassen sich jedoch nicht mit dieser
Methode untersuchen.
Mit den durch die Wasser-Pinch -Methode zur Verfu¨gung gestellten Hilfsmitteln ist es
mo¨glich, fu¨r ein gegebenes System von Stoffu¨bertragern, analytisch eine Verschaltung mit
minimalem Wasser- bzw., im allgemeinen Fall, Waschmittelverbrauch zu ermitteln. Ziel-
und Leitgro¨ße ist hier der minimale Waschmittelstrom aber nicht die daraus entstehen-
den weitergehenden Kosten. Mit dieser Methode alleine ist es daher nicht mo¨glich, die
folgenden allgemeinen Fragen der Synthese von Waschprozessen zu beantworten:
• Wie sieht die kostenoptimale Verschaltung bei mehreren Feedstro¨men mit unter-
schiedlichen Konzentrationen und spezifischen Kosten aus?
• Wie kann die kostenoptimale Regenerationsleistung und ein kostenoptimaler Rege-
nerationsstrom ermittelt werden?
• Mit welchen Stoffu¨bertragern kann man nicht nur den minimalen Waschmittelstrom,
sondern auch ein Optimum der Gesamtkosten, d.h. Kapital- und Betriebskosten,
erreichen?
• Wie mu¨sste eine bezu¨glich der Gesamtkosten optimale Verschaltung sowohl der rei-
chen als auch der armen Seite aussehen? Insbesondere, wie ko¨nnen mehrere nicht
mischbare Waschmittel gleichzeitig betrachtet und gewa¨hrleistet werden, dass fu¨r
jeden Prozess das jeweils kostenoptimale Waschmittel verwendet wird.
Diese Fragen sind nur durch eine Optimierungsrechnung mit einer Kostenfunktion als
Zielfunktion zu beantworten. Dabei handelt es sich um unterschiedliche Optimierungsauf-
gaben: von der einfachen Parameteroptimierung bis zur komplexen Strukturoptimierung.
Die Wasser-Pinch -Methode kann bei obigen Optimierungsaufgaben helfen, das jeweilige
Optimierungsproblem zu vereinfachen und damit das Konvergenzverhalten der Optimie-
rungsalgorithmen positiv zu beeinflussen.
Ziel dieser Arbeit ist es daher, zuna¨chst die Anwendbarkeit der Wasser-Pinch -Methode
durch Erweiterungen zu verallgemeinern. Weiterhin soll dargelegt werden, wie die Metho-
de in ein Softwarepaket umgesetzt werden kann. Schließlich sollen durch die Kombination
mit Optimierungsalgorithmen auch weitergehende Aufgabenstellungen gelo¨st werden.
1.2 Aufbau der Arbeit
Einen kurzen U¨berblick u¨ber die Prozessintegration und die Einordnung der verschiedenen
Ansa¨tze zur Stoffintegration in die allgemeine Aufgabe der Prozesssynthese wird in Kapitel
2 gegeben. Es wird dargelegt, welche Ansa¨tze zur Optimierung verfahrenstechnischer
Systeme in der Literatur existieren, wie sich die mathematischen Problemstellungen dazu
darstellen lassen und mit welchen nummerischen Optimierungsalgorithmen diese gelo¨st
werden ko¨nnen.
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Die Wasser-Pinch -Methode nach Smith et al. [2] und eigene Erweiterungen werden in
Kapitel 3 vorgestellt. Dazu werden die thermodynamischen Grundlagen der Wasser-Pinch
-Methode und deren Terminologie zusammen gefasst. Zudem werden aus der allgemeinen
Definition des stoﬄichen Gleichgewichts die Begriffe minimale Konzentrationsdifferenz
und Grenzwerte der Stoffu¨bertragung abgeleitet und deren Bedeutung fu¨r die Wasser-
Pinch -Methode erla¨utert. Ausgehend von Systemen mit einer Kontaminante wird die
Theorie der Wasser-Pinch -Methode entwickelt und anhand von Beispielprozessen darge-
stellt. Anschließend werden die Unterschiede bei Mehrkontaminantensystemen erla¨utert.
Dazu werden U¨berlegungen zu unterschiedlichen Modellierungen des U¨bertragungsverhal-
tens und deren Auswirkungen auf das Ergebnis angestellt. Die Platzierung von Regenera-
tionsstufen und die Einbindung von mehreren Frischwasserstro¨men mit unterschiedlicher
Beladung werden in den folgenden Abschnitten behandelt. Durch synthetische Beispiel-
prozesse und Abbildungen werden die jeweilige Vorgehensweise und die notwendigen Re-
chenschritte illustriert. Das Kapitel schließt mit einem U¨berblick daru¨ber ab, wie die
Methode in eine Software umgesetzt wurde und welche zusa¨tzlichen Hilfsmittel zur Ana-
lyse der Systeme integriert worden sind.
Wa¨hrend sich Kapitel 3 mit der Theorie der Wasser-Pinch -Methode bescha¨ftigt und
damit die Minimierung des Wasser- bzw. Waschmittelverbrauchs im Vordergrund steht,
werden in Kapitel 4 die Gesamtkosten der Prozesse als Bewertungskriterium zu Grunde
gelegt. Es wird dargelegt, wie verschiedene Syntheseaufgaben fu¨r Waschprozesse, die nicht
alleine mit der analytischen Wasser-Pinch - Methode gelo¨st werden ko¨nnen, durch die so
genannte Zwei-Ebenen-Methode bearbeitet werden ko¨nnen. Dazu werden drei Ansa¨tze
vorgestellt, wie die Wasser-Pinch -Methode mit mathematischen Optimierungsalgorith-
men kombiniert werden kann. Wa¨hrend sich der erste Ansatz noch ausschließlich mit der
Wasserseite, der kostenoptimalen Verwendung von unterschiedlichen Feedstro¨men und
der Gestaltung von Regenerationsstufen bescha¨ftigt, wird im zweiten Fall die optima-
le Dimensionierung der Stoffu¨bertrager und deren Wasser- bzw. Waschmittelversorgung
betrachtet. Dazu wird erkla¨rt, wie die Grenzwerte der Wasser-Pinch -Methode aus Ap-
paratemodellierungen und dem stoﬄichen Gleichgewicht der Stoffu¨bertragung ermittelt
werden ko¨nnen. Ausgehend von den Modellen fu¨r eine theoretische Gleichgewichtsstufe
und fu¨r eine U¨bertragungseinheit wird dargelegt, wie aus Apparatemodellierungen die not-
wendigen Daten fu¨r die Wasser-Pinch -Methode ermittelt und diese fu¨r die Optimierung
herangezogen werden ko¨nnen. Der dritte Ansatz entspricht der allgemeinen Syntheseauf-
gabe und behandelt die Strukturoptimierung eines Gesamtprozesses.
Die Arbeit wird mit einer Zusammenfassung und einem Ausblick auf weiteren For-
schungsbedarf abgeschlossen.
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Grundlagen der Stoffintegration
2.1 Stoffintegration als Teil der Prozessintegration
Der Optimierung der Stoff- und Energiewirtschaft industrieller Anlagen und Prozesse
kommt bereits in der Planungsphase große Bedeutung zu. Nachtra¨gliche A¨nderungen
an bestehenden Anlagen sind in aller Regel wesentlich kostenaufwa¨ndiger und ineffizien-
ter [5]. Dabei erfordern steigende Anspru¨che an die Produktqualita¨t einerseits und strenge
Anforderungen an die Umweltvertra¨glichkeit andererseits immer komplizierter werdende
Technologien. Sie bestehen aus einer Vielzahl unterschiedlicher Verfahren, die in vielfa¨lti-
ger Weise miteinander verzahnt sind und sich gegenseitig sowohl stoﬄich als auch energe-
tisch beeinflussen [6]. Die Prozessintegration bescha¨ftigt sich dementsprechend mit dem
Zusammenwirken einzelner Prozessstufen in einer Gesamtanlage, d.h. der Entwicklung
geeigneter Flussdiagramme und optimaler Stro¨me und Verschaltungen. Mit Hilfe der
Prozesssimulation werden detaillierte Energie- und Stoffbilanzen und die dazugeho¨rigen
Stoffdaten einer gegebenen Prozessstruktur ermittelt. So wird durch die Prozessintegra-
tion das Design eines Prozesses vera¨ndert, wa¨hrend mit der Prozesssimulation Einblicke
in die Betriebsabla¨ufe einzelner Prozessstufen gewonnen werden [7].
Wa¨hrend die einzelnen Teilsysteme oft hinreichend genau modelliert und simuliert
werden ko¨nnen, besteht bei der Modellierung und Optimierung des Zusammenwirkens der
Teilsysteme noch erheblicher Forschungsbedarf. Dies gilt insbesondere fu¨r den Bereich der
Stoffwirschaft, in dem die Entwicklung entsprechender systematischer Planungswerkzeuge
erst in den neunziger Jahren begonnen hat. Die Auswahl der Verfahren, der Aufberei-
tungsanlagen wie auch die optimale Integration und das Zusammenwirken der einzelnen
Teilverfahren im Gesamtsystem unter dem Gesichtspunkt maximaler Nutzung prozessin-
terner Abwa¨rme und stoﬄicher U¨berschu¨sse erlangt dabei zunehmend gro¨ßeren Einfluss
auf die Wirtschaftlichkeit und Genehmigungsfa¨higkeit der Anlagen [8].
Die Entwicklung eines Prozesses kann nach El-Halwagi [9] in drei Schritte unter-
teilt werden: Prozesssynthese, Prozessanalyse und Prozessoptimierung. Wa¨hrend der
Prozesssynthese wird aus einer Vielzahl mo¨glicher Prozesselemente ein verfahrenstechni-
sches Fließbild entwickelt, mit dem die geforderte Aufgabe erfu¨llt werden kann. Dabei
werden neben heuristischen Regeln vermehrt auch computergestu¨tzte Designmethoden
eingesetzt. Einen U¨berblick u¨ber die verschiedenen Methoden sind bei El-Halwagi und
El-Halwagi [10], Douglas und Stephanopoulos [11], Stephanopoulos [12] und Nishida et
al. [13] zu finden. Ist ein geeignetes Fließbild gefunden worden, so werden wa¨hrend der
Prozessanalyse detailliert die Charakteristika der einzelnen Prozesselemente (z.B. Durch-
flussraten, Konzentrationen, Temperaturen und Dru¨cke) betrachtet. Dazu werden mathe-
matische Modelle, empirische Korrelationen und computergestu¨tzte Prozesssimulatoren
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(ASPEN Plus, ChemCAD, PRO II, HYSIM u.a.) verwendet. Zusa¨tzlich kann es notwen-
dig sein, Laborversuche oder Pilotanlagen zu betreiben, um die Leistungsfa¨higkeit der
Prozesse zu ermitteln. Auch wenn ein Prozess die geforderten Randbedingungen erfu¨llt
und seine Leistungsfa¨higkeit getestet wurde, muss er nicht die optimale Lo¨sung darstel-
len. Deshalb wird im dritten Schritt der Prozess anhand einer Bewertungsvorschrift, die
in der Regel eine Kostenfunktion darstellt, durch iteratives Durchlaufen der Synthese-
und Analyseschritte optimiert. Diese iterative Entwicklung ist sehr aufwa¨ndig und kann
sich bei der Notwendigkeit von Experimenten u¨ber Jahre hinziehen. Deshalb ist es sinn-
voll, den Optimierungsschritt bereits in die Prozesssynthese einzubauen. Kann durch
geeignete systemanalytische Methoden schon innerhalb der Prozesssynthese der optimale
Prozess ermittelt werden, so ist in der Prozessanalyse nur die Betreibbarkeit des Prozes-
ses zu untersuchen. Die fu¨r die fru¨hzeitige Optimierung notwendigen systemanalytischen
Methoden liefert die Prozessintegration.
Um einen hinsichtlich Kosten, Produktqualita¨t, Energieeffizienz und Emissionen op-
timalen Prozess zu entwickeln ist ein tiefes Versta¨ndnis der Stoff- und Energiestro¨me
innerhalb des Prozesses notwendig. In den letzten 20 Jahren sind dazu eine Reihe von
Werkzeugen zur Prozessintegration entwickelt worden. Hauptfelder sind dabei die Stoff-
und Wa¨rmeintegration. Die Wa¨rmeintegration stellt eine systemanalytische Methode
zum Versta¨ndnis und zur Verbesserung der Wa¨rmewirtschaft in Prozessen dar. Einen
guten U¨berblick u¨ber die systemanalytischen Methoden in der Energiewirtschaft bieten
Linnhoff et al. [14], Linnhoff [1], Gundersen und Naess [15] und Crump et al. [16]. Die
Wa¨rmeintegrationsmethode ist zu einer sehr leistungsfa¨higen Methode entwickelt worden,
mit der eine Vielzahl von Prozessoptimierungen, wie optimale Dampf- / Ku¨hlkreisla¨ufe,
Wa¨rmeu¨bertragernetzwerke, Kraft-Wa¨rme-Koppelung und Kapazita¨tserho¨hungen, aber
auch Emissionsverringerungen [8] identifiziert werden ko¨nnen. Gerade in der chemi-
schen Industrie hat sich die Wa¨rmeintegration etabliert [17]. So wurden z.B. Mitte der
80er Jahre mit einer Serie von Prozessmodifikationen bei der BASF AG in Ludwigs-
hafen neben einer ho¨heren Produktivita¨t eine Gesamtenergieeinsparung von 790 MW
erreicht [18] [19]. Im Werk Leverkusen der Bayer AG wurde 1992 und 1993 eine Untersu-
chung zur Reduzierung der CO2-Emissionen mit Hilfe einer erweiterten Wa¨rmeintegration
durchgefu¨hrt [20] [21]. Aber auch in andere Bereiche, z.B. die Stahlindustrie [22], hat die
Methode Einzug gehalten.
Die Stoffintegration als zweites Hauptfeld der Prozessintegration soll ein tieferes Ver-
sta¨ndnis der Stoffstro¨me in einem komplexen Prozess und dadurch Hinweise auf eine op-
timale Gestaltung von Stoffu¨bertragernetzwerken (SUN) liefern. In der Literatur werden
zur Zeit im Wesentlichen drei unterschiedliche Ansa¨tze zur Optimierung von Stoffu¨ber-
tragernetzwerken diskutiert.
• U¨bertragung des Grundgedankens des Wa¨rme-Pinch auf SUN in Kombination mit
Optimierungsverfahren nach El-Halwagi und Manousiouthakis [3] [23] [24], Linnhoff
et al. [25] [26] und Hallale und Fraser [27] [28];
• Optimierungsverfahren zur simultanen Optimierung von Kapital- und Betriebsmit-
telkosten ohne Pinch-Zerlegung nach Papalexandri et al. [4] bzw. Lee und Park [29];
• Die Wasser-Pinch-Methode zur Optimierung von Wasser/Abwasser - Systemen nach
Smith et al. [2] [30].
Wa¨hrend Papalexandri et al. versucht haben, eine allgemeine Formulierung des Syn-
theseproblems fu¨r beliebige SUN zu finden, bescha¨ftigen sich die anderen Forschungsar-
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Abbildung 2.1: Wasser-Einsparpotentials fu¨r verschiedene Industriesektoren (Quelle:
Linnhoff March Ltd. [31])
beiten jeweils mit speziellen Anwendungsfa¨llen. Die Anwendung der allgemeinen Syn-
thesewerkzeuge ist aufgrund von Problemen mit den aufwa¨ndigen mathematischen Opti-
mierungsalgorithmen bisher auf akademische Beispielprozesse begrenzt, wa¨hrend die Spe-
zialfa¨lle auch Anwendungen in der industriellen Praxis gefunden haben [32] [33] [34].
Dabei ist die Anwendung im Bereich des Wassermanagements komplexer Industriebe-
triebe von besonderem Interesse. Linnhoff March Ltd., ein auf diesem Gebiet arbeitendes
Consulting-Unternehmen, untersuchte den Bereich mo¨glichen Wasser-Einsparpotentials in
verschiedenen Industriesektoren (Abbildung 2.1). Das erhebliche Einsparpotential in die-
sem Bereich stammt nach eigenen Untersuchungen (vergleiche Anhang A) hauptsa¨chlich
aus gewachsenen Strukturen in oft alten Betrieben. Da der Wasserhaushalt oft keiner Ge-
nehmigungspflicht unterliegt, wurde die Wasserversorgung nach Bedarf installiert, ohne
im Detail mo¨gliche Alternativen zu untersuchen, so dass im Laufe der Zeit die Struktur der
Versorgung nicht mehr nachvollziehbar ist. Insbesondere vor dem Hintergrund steigender
Kosten fu¨r den Frischwasserbezug und die Abwasserentsorgung steigt die Bedeutung sys-
temanalytischer Methoden zur optimalen Gestaltung des gesamten Wassersystems kom-
pletter Anlagen.
Die hier vorgestellte Methode zur Stoffintegration basiert auf der Wasser-Pinch -
Methode nach Smith et al. Diese orientiert sich an den Erfordernissen fu¨r die jewei-
lige Prozessstufe, d.h. an den mo¨glichen maximalen Eintritts- bzw. Austrittskonzen-
trationen, wa¨hrend die ebenfalls Wasser-Pinch genannte Methode nach Linnhoff et al.
in Analogie zur Wa¨rmeintegration die vorhanden Wasserstro¨me als Quellen und Senken
betrachtet und nicht weiter auf die Bedu¨rfnisse der Prozesse eingeht. Auch wenn die
Wasser-Pinch -Methode fu¨r die Optimierung des Wasserhaushalts entwickelt worden ist
und auch dort ihr Hauptanwendungsfeld findet, so sind diese Methoden doch prinzipiell
auf beliebige Waschmittel und durch Kombination mit mathematischen Optimierungsme-
thoden auch auf erweiterte Syntheseaufgaben anwendbar. Im Folgenden wird dargestellt,
welche unterschiedlichen nummerischen Ansa¨tze zur Optimierung verfahrenstechnischer
Systeme im Rahmen der Prozesssynthese existieren und welche Algorithmen dazu genutzt
werden.
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2.2 Ansa¨tze zur Optimierung verfahrenstechnischer
Systeme
Die in Abschnitt 1.1 gestellten Aufgabenstellungen zur Optimierung von Waschprozessen
geho¨ren zum Bereich der Prozesssynthese und ko¨nnen nicht alleine durch die Wasser-
Pinch -Methode beantwortet werden. Nach Nishida et al. [13] besteht die Prozesssyn-
these sowohl aus der optimalen Verknu¨pfung von Prozesseinheiten, d.h. der Struktur-
optimierung, als auch aus der Verwendung der optimalen Gro¨ße und der betrieblichen
Randbedingungen dieser Einheiten, die so genannte Parameteroptimierung. Eine freie
Prozesssynthese verfahrenstechnischer Systeme, wie sie beispielsweise von Blaß [35] be-
schrieben wird, ist eine derart umfassende Aufgabe, dass sie sich mit einem nummerischen
Optimierungsalgorithmus in allgemeingu¨ltiger Form nicht realisieren la¨sst. Eine Teilmen-
ge des allgemeinen Syntheseproblems, das sich an der Behandlung von festen Fließbildern
mit strukturellen Freiheitsgraden, den so genannten Superstrukturen, orientiert, wird von
Groß [36] als Gesamtoptimierung bezeichnet.
Seit den siebziger Jahren haben sich verschiedene Optimierungs- und Synthese- Ansa¨tze
etabliert. Evolutiona¨re Methoden, welche nicht mit den spa¨ter betrachteten Evolutiona¨ren
Algorithmen zu verwechseln sind, gehen von einem initialen Fließbild aus. Dieses wird
schrittweise anhand einer Zielfunktion optimiert (Stephanopoulos et al. [37] [11]). Ein
Nachteil dieser Methode ist die starke Abha¨ngigkeit der Gu¨te der Ergebnisse von der
Wahl der Anfangslo¨sung.
In der Branch-and-Bound-Methode wird ein Baum der mo¨glichen Strukturalternativen
betrachtet. An jeder Astverzweigung wird dabei anhand einer Zielfunktion untersucht,
welche Alternative die bessere darstellt. Dadurch wird ein großer Teil des Lo¨sungsraums
von der Auswertung ausgeschlossen, aber es besteht auch die Gefahr, dass die gesamtop-
timale Lo¨sung dadurch nicht gefunden wird. Durch Erweiterungen der Methode wird dies
zwar vermieden, fu¨hrt aber dazu, dass Probleme mit einer großen Anzahl von Verschal-
tungen sehr rechenzeitaufwa¨ndig sind. Detailliertere Angaben sind bei Lee et al. [38],
Raman und Grossmann [39] und Friedler et al. [40] zu finden.
Ein weiterer Ansatz ist die computergestu¨tzte Anwendung von heuristischen Regeln,
die als Expertensysteme bezeichnet werden. Ein derartiger Ansatz umfasst eine Wissens-
basis, einen Algorithmus, mit dem Schlu¨sse aus der Wissensbasis gezogen werden, und
eine Benutzerschnittstelle. Einen guten U¨berblick u¨ber die Funktionsweise solcher Syste-
me bieten Liu et al. [41]. Ein Beispiel fu¨r diese Entwicklungen zur Prozesssynthese ist
PROSYN (Process Synthesizer [42]). PROSYN besteht aus einem Bund von Expertensy-
stemen fu¨r unterschiedliche Problemstellungen, aus dem u¨ber ein Managersystem Wissen
abgefragt werden kann. Mit einer als heuristische Branch-and-Bound-Methode bezeich-
neten Prozedur (Kravanja und Grossmann [43]) wird der Prozess entworfen. Dabei wird
auf jeder Ebene des Prozessentwurfs der Zielfunktionswert fu¨r alle Knoten des Suchbaums
bestimmt. Der Benutzer entscheidet dabei, wieviele der besten Lo¨sungen weiter verfolgt
werden. Detailliertere Informationen zu diesem Programmsystem sind unter anderem in
Kravanja und Grossmann [44] bzw. Schembecker und Simmrock [45] zu finden. Groß [36]
entwickelte einen Ansatz zur Prozesssynthese, in dem die Superstruktur des Prozesses in
ASPEN PLUS [46] definiert wird. Mit Hilfe Evolutiona¨rer Algorithmen und heuristischer
Regeln wird daraus die optimale Struktur und gleichzeitig ein stationa¨rer Betriebspunkt
der Simulation ermittelt.
Siirola [47] stellt die Bedeutung der verschiedenen Methoden zur Prozesssynthese fu¨r
die industrielle Praxis dar. So werden typischerweise, gegenu¨ber der herko¨mmlichen De-
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signpraxis, Energieeinsparung bis zu 50% und Gesamtkosteneinsparungen bis zu 35%
erreicht.
Alle Ansa¨tze zur Optimierung verfahrenstechnischer Systeme ko¨nnen durch eine ge-
meinsame mathematische Struktur dargestellt werden. Im Folgenden wird diese Struktur
erla¨utert und wie unterschiedliche Randbedingungen zu den notwendigen nummerischen
Lo¨sungsalgorithmen fu¨hren.
2.3 Mathematische Optimierungsalgorithmen
Alle Ansa¨tze zur Prozesssynthese nutzen mathematische Optimierungsalgorithmen zur
Ermittlung der optimalen Prozessstruktur und -parameter. Werden bei der oben defi-
nierten Gesamtoptimierung Superstrukturen mit allen Prozessalternativen betrachtet, so
besitzt das mathematische Problem nach Biegler et al. [48] zwei Typen von Variablen:
1. Bina¨re Variablen ψi, die die Entscheidung an jedem Knoten der Prozessalternative
beschreiben. Diese werden fu¨r den Prozess i wie folgt definiert:
ψi =
{
1 wenn Prozess i in der optimalen Struktur enthalten ist;
0 wenn Prozess i nicht in der optimalen Struktur enthalten ist.
2. Reellwertige Variablen χ, die alle Stro¨me, Konzentrationen und sonstige Prozesspa-
rameter beinhalten.
Die Zielfunktion f(χ, ψ) (in der Regel eine Kostenfunktion) ist eine Funktion bei-
der Variablen. Die reellwertigen Variablen χ, die aus physikalischen Gru¨nden als nicht
negativ angenommen werden, mu¨ssen in der Regel Stoff- und Energiebilanzen, Gleichge-
wichtsbeziehungen und Gleichungen zur Apparatedimensionierung genu¨gen. Das heißt,
sie genu¨gen Gleichungen der Form h(χ) = 0, wobei normalerweise fu¨r die Dimensionen
gilt: dim(h) < dim(χ), da zumindest ein Freiheitsgrad fu¨r die Optimierung notwendig
ist.
Beide Typen von Variablen mu¨ssen zusa¨tzlich gewisse Randbedingungen erfu¨llen.
Das ko¨nnen mo¨gliche Produktqualita¨ten, physikalische Grenzen aber auch logische Ver-
knu¨pfungen (dass z.B. alle Stro¨me einer nicht ausgewa¨hlten Prozessalternative Null sind)
sein. Diese Art Randbedingungen lassen sich in der Form g(χ, ψ) ≤ 0 angeben.
Somit la¨sst sich die Aufgabe der Gesamtoptimierung in der Form des nachfolgenden
mathematischen Problems darstellen:
min f(χ, ψ) (2.3.1)
RB : h(χ) = 0
g(χ, ψ) ≤ 0
χ ≥ 0, χ ∈ <n, ψ ∈ {0, 1}m
Fu¨r den Fall, dass f , g und h nichtlineare Funktionen beinhalten, wird das System
(2.3.1) als gemischt-ganzzahliges nichtlineares Optimierungsproblem (MINLP 1) bezeich-
net. Sind die Funktionen f , g und h linear, so handelt es sich um ein gemischt-ganzzahliges
1MINLP = Mixed-Integer-NonLinear- Programming
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lineare Optimierungsproblem (MILP2). In dem Fall, dass es im System (2.3.1) keine
bina¨ren Variablen gibt, vereinfachen sich die beiden obigen Fa¨lle zu einem nichtlinea-
ren Optimierungsproblem (NLP3) bzw. linearen Optimierungsproblem (LP4).
Bei LP -Problemen existiert nur eine optimale Lo¨sung. Deshalb ko¨nnen derartige
Problemstellungen auch bei einer sehr großen Variablen- und Funktionsmenge sicher durch
verschiedene Algorithmen gelo¨st werden (z.B. der Simplex-Algorithmus, siehe Hoffmann
und Hofmann [49], Gal [50] und Wells und Rose [51]).
MILP -Probleme werden in der Regel durch Branch-and-Bound-Algorithmen gelo¨st.
Dabei wird der aktuelle Suchbaum durch die die Auswahl der Bina¨rvariablen gebildet. Fu¨r
jeden so festgelegten Ast, kann dann ein LP - Problem gelo¨st werden (siehe auch Gross-
mann [52] und Liu und Sahinidis [53]). Sowohl LP als auch MILP -Probleme ko¨nnen zum
globalen Optimum gefu¨hrt werden. Verfahrenstechnische Optimierungsprobleme haben
aber in der Regel nichtlineare Anteile, so dass nur durch Linearisierung und damit star-
ke Einschra¨nkung des Lo¨sungsraums (was damit auch zum Ausschluss des tatsa¨chlichen
globalen Optimums fu¨hren kann) LP bzw. MILP -Verfahren angewendet werden ko¨nnen.
Fu¨r NLP-Probleme gibt es eine Reihe von Optimierungsalgorithmen. Beinhaltet das
Problem nur eine nichtlineare Zielfunktion, aber keine Randbedingungen in der Form
h(χ) = 0, so kommen das einfache Gradienten-, das Newton- und das Simplexverfahren
(siehe Hoffmann und Hofmann [49] und Horst [54]) in Frage. Bei NLP -Problemen mit
Nebenbedingungen werden das Komplex-Verfahren und das Successive Quadratic Pro-
gramming (SQP ) erfolgreich eingesetzt.
Der allgemeine Fall des MINLP -Problems ist Ziel zahlreicher Forschungsaktivita¨ten.
Nachdem Mitte der 80er Jahre solche Problemstellungen als noch nicht lo¨sbar erschienen
(Biegler et al. [48]), gibt es heute eine Reihe von Ansa¨tzen, die zumindest fu¨r kleinere
Problemstellungen sehr gute Ergebnisse liefern. In der Regel wird dabei das MINLP
in ein MILP - und ein unterlagertes NLP -Problem aufgeteilt und nach verschiedenen
Methoden zwischen diesen beiden Systemen iteriert. Beispiele dafu¨r sind Erweiterungen
der allgemeinen Benders-Zerlegung (GBD5) (Benders [55]), Geoffrion [56] und Sahinidis
und Grossmann [57]) und das Verfahren der Outer-Approximation (OA ) (Fletcher und
Leyffer [58] und Duran und Grossmann [59]).
Trotz großer Fortschritte in der Entwicklung von Optimierungsalgorithmen, kann bei
NLP und MINLP -Problemen die Konvergenz zum globalen Optimum, die auch als globale
Optimierung bezeichnet wird, in der Regel nur bei einer konvexen Zielfunktion6 garantiert
werden. Ansa¨tze der globalen Optimierung von Problemen mit nicht-konvexen Zielfunk-
tionen werden nach Keil [61] in deterministische und stochastische Verfahren unterschie-
den.
Im Bereich der deterministischen Verfahren werden Algorithmen fu¨r spezielle verfah-
renstechnische Problemstellungen genannt. So findet z.B. der Branch-and-Reduce-Algo-
rithmus (Ryoo und Sahinidis [62]) Anwendung, der auf der Branch-and-Bound-Methode
basiert. Dabei wird durch sukzessive Partitionierung des Suchraums in immer kleinere
Unterbereiche die beste Lo¨sung eingegrenzt. Einen guten U¨berblick u¨ber weitere Algo-
rithmen liefert Grossmann und Kravanja [63]. Diese Methoden werden u.a. in PROSYN
2MILP = Mixed Integer Linear Programming
3NLP = NonLinear Programming
4LP = Linear Programming
5GBD = Generalized Benders Decomposition
6Eine in (a, b) differenzierbare Funktion f heißt in (a, b) streng konvex von unten, wenn fu¨r alle
x1, x2 ∈ (a, b) mit x1 6= x2 gilt: f(x2) > f(x1) + f ′(x1)(x2 − x1), d.h. das Bild von f ist mit Ausnahme
des Beru¨hrpunktes stets oberhalb jeder Tangente von f (Bronstein und Semendjajew [60]).
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angewendet. Biegler et al. [48] stellen jedoch fest, dass durch die kombinatorische Natur
des MILP -Problems und die Nicht-Konvexita¨t insbesondere der nichtlinearen Kosten-
funktionen die Optimierung gro¨ßerer Problemstellungen nach wie vor als ein ungelo¨stes
Problem angesehen werden muss.
Demgegenu¨ber scheinen fu¨r diese Probleme stochastische Verfahren, wie das Simula-
ted Annealing oder die Evolutiona¨ren Algorithmen, sehr vielversprechend zu sein. Das
Simulated Annealing ist dem langsamen Abku¨hlen einer Schmelze in einen Zustand mi-
nimaler Energie nachempfunden. Cardoso et al. [64] zeigen an kleineren und gro¨ßeren
MINLP - Problemstellungen die Arbeitsweise und Vorteile des Verfahrens. Athier et
al. [65] nutzen das Simulated Annealing zusammen mit NLP -Verfahren zur Optimierung
von Wa¨rmeu¨bertragernetzwerken.
Der Ausdruck Evolutiona¨re Algorithmen (EA) steht fu¨r eine Gruppe stochastischer
Optimierungsverfahren, die das Prinzip der biologischen Evolution nachbilden. Grundge-
danke dabei ist, dass die einzelnen Lo¨sungen miteinander um das U¨berleben konkurrieren
und nur die Besten und deren Nachkommen selektiert werden und schließlich die (opti-
male) Lo¨sung bilden (siehe Eiben und Rudolph [66]). Seit den sechziger Jahren wurden
so drei verschiedene Hauptrichtungen entwickelt: in Deutschland die Evolutionsstrategien
(ES) von Rechenberg [67] und Schwefel [68], in den USA die Genetischen Algorithmen
(GA) von Holland [69] und das Evolutionary Programming (EP) von Fogel et al. [70].
Hauptanwendungsgebiete von EA sind Optimierungsprobleme, fu¨r die keine Spezi-
alverfahren bekannt sind oder bei denen traditionelle Optimierungsverfahren aufgrund
von Nichtlinearita¨ten, Diskontinuita¨ten und Multimodalita¨t versagen. Die Eigenschaft
der Robustheit von EA liegt darin begru¨ndet, dass zum einen keinerlei Annahmen u¨ber
das gestellte Problem getroffen werden und dass zum anderen stets mit einer Menge
von zula¨ssigen Lo¨sungen (Population von Lo¨sungen) gearbeitet wird. Dadurch werden -
im Gegensatz zu herko¨mmlichen Verfahren - zur gleichen Zeit mehrere Wege zum Op-
timum beschritten, wobei auch noch Informationen u¨ber die verschiedenen Wege (durch
Vererbung) ausgetauscht werden. Auf diese Weise ist das Wissen u¨ber das Problem in
der Population verteilt, wodurch eine fru¨hzeitige Stagnation in einem lokalen Optimum
wa¨hrend der Optimierung verhindert wird (siehe Rudolph und Schwefel [71]).
Der Vorteil der EA ist auch gleichzeitig deren Nachteil. Durch das parallele Vor-
handensein und Berechnen von mehreren Lo¨sungen ist der erforderliche Speicher- und
Rechenzeitbedarf sehr hoch. Dies gilt insbesondere, wenn die Lo¨sungen technischer Sy-
steme durch aufwa¨ndige Computersimulationen abgebildet werden (vergleiche Groß [36]).
Durch problemspezifische Mutations- und Vererbungsstrategien wird daher versucht, die
EA schneller in Richtung zum globalem Optimum zu fu¨hren.
Zu welcher Art mathematischer Optimierungsprobleme die Fragestellungen aus Seite
2 fu¨hren, wird in Kapitel 4 beantwortet. Es wird erla¨utert, mit welchen nummerischen
Algorithmen diese gelo¨st werden ko¨nnen und wie die Wasser-Pinch -Methode dazu ge-
nutzt werden kann, das Optimierungsproblem zu vereinfachen. Dazu wird aber zuna¨chst
die Theorie der Wasser-Pinch -Methode detailliert beschrieben und anhand von Beispie-
len dargelegt, welche unterschiedlichen Fragestellungen schon mit dieser Methode alleine
beantwortet werden ko¨nnen.
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Kapitel 3
Beschreibung der Wasser-Pinch
-Methode
3.1 Thermodynamische Grundlagen der Wasser-
Pinch-Methode
In der Stoffwirtschaft werden eine Vielzahl zum Teil sehr unterschiedlicher Trennverfahren,
z.B. Rektifikation, Adsorption, Absorption, Membranverfahren bis hin zu biologischen
Verfahren, sowie nahezu beliebige Kombinationen dieser Verfahren eingesetzt [72] [73].
Allgemein kann die Aufgabe eines Stoffu¨bertragernetzwerkes als selektive U¨bertragung
von Komponenten aus reichen in arme Stro¨me interpretiert werden. Dabei werden unter
armen Stoffstro¨men solche verstanden, die in der Lage sind, eine gewu¨nschte Komponente
aus einem reichen Strom aufzunehmen. Sie werden auch als Betriebs- oder Waschmittel
bezeichnet. Im Gegensatz zur Wa¨rmeu¨bertragung kann bei der Stoffu¨bertragung der
U¨bergang einer Komponente k von einem reichen Strom G˙i auf einen armen Strom L˙j
auch dann erfolgen, wenn der arme Strom L˙j eine ho¨here Konzentration der zu u¨bert-
ragenden Komponente k als der reiche Strom aufweist. Das treibende Potenzial der
Stoffu¨bertragung ist nicht ein Unterschied in der Konzentration, sondern die Differenz
der chemischen Potenziale in beiden Stro¨men. Im stoﬄichen Gleichgewicht sind diese Po-
tenziale gerade gleich, und die sich einstellenden Konzentrationen im reichen und armen
Strom entsprechen der Gleichgewichtszusammensetzung. Bei allen realen Prozessen mit
endlichen Verweilzeiten und U¨bertragungsfla¨chen wird dieser Gleichgewichtszustand nicht
erreicht. Vielmehr stellt sich maximal eine Konzentration der Komponente k im armen
Strom L˙j ein, die um eine Differenz ε geringer ist als im Gleichgewicht.
Im Folgenden wird die minimale Konzentrationsdifferenz ε als Parameter des treibenden
Potenzials der Stoffu¨bertragung eingefu¨hrt und dessen Bedeutung im Rahmen der Wasser-
Pinch -Methode zur Ermittlung des minimalen Waschmittelbedarfs erla¨utert. Dazu wird
ein einfacher isothermer Stoffaustauschprozess betrachtet, wie er in Abbildung 3.1 auf
der na¨chsten Seite dargestellt ist. Ein reicher Prozessstrom G˙i wird im Gegenstrom zu
einem armen Waschmittelstrom L˙j gefu¨hrt. Ziel ist es, die Eintrittskonzentration y
e
i der
Kontaminante k im reichen Strom auf die geforderte Austrittskonzentration yai zu senken,
wobei die Konzentration im armen Strom von xej auf x
a
j steigt. Die Massenbilanz fu¨r die
Kontaminante um den Prozess ergibt:
G˙ei · yei − G˙ai · yai = L˙aj · xaj − L˙ej · xej = ∆m˙ij (3.1.1)
∆m˙ ist dabei der u¨bertragene Massenstrom der Kontaminante k. Um mit konstanten
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Abbildung 3.1: Ein einfacher Stoffaustauschprozess
Massenstro¨men rechnen zu ko¨nnen, empfiehlt es sich, anstelle der Massenbru¨che x und
y die entsprechenden Beladungen X und Y zu verwenden [73]. Die Beladung ergibt sich
aus der Beziehung
X =
x
1 − x. (3.1.2)
Fu¨r kleine Konzentrationen stimmen Massenbruch und Beladung ungefa¨hr u¨berein.
Im Folgenden wird die Beladung als Konzentrationsmaß beibehalten. Aus Gru¨nden der
U¨bersichtlichkeit werden jedoch Kleinbuchstaben (x,y) fu¨r das Konzentrationsmaß ver-
wendet. Die konstanten Tra¨germengenstro¨me werden als G˙ bzw. L˙ bezeichnet.
3.1.1 Gleichgewicht und minimaler Konzentrationsunterschied
Der thermodynamische Gleichgewichtszustand in einem abgeschlossenen System, d.h.
nach dem 2. Hauptsatz der Thermodynamik der Zustand maximaler Entropie, ist dann
erreicht, wenn sich unter den gegebenen a¨ußeren Bedingungen keine makroskopischen
A¨nderungen mehr vollziehen [73]. Die Gibbsche Fundamentalgleichung [74]
dU = T dS − p dV +
∑
k
µk dnk (3.1.3)
ist eine allgemeine Beziehung zwischen den Zustandgro¨ßen innere Energie U , Entropie
S, Volumen V und Stoffmengen nk der k Komponenten eines abgeschlossenen Systems.
Hierbei beschreiben die Intensita¨tsgro¨ßen Temperatur T , Druck p und chemisches Potenzi-
al µk die A¨nderungen der innere Energie mit A¨nderung der Entropie, bzw. des Volumens,
bzw. der Stoffmenge, wobei die jeweils anderen Zustandsgro¨ßen konstant bleiben. So
beschreibt das chemische Potenzial einer Komponente k die Intensita¨t, mit der die innere
Energie des Systems auf die Vera¨nderung der Stoffmenge dieser Komponente bei konstan-
ten Werten der Entropie, des Volumens und aller anderen Stoffmengen reagiert [74]:
µk =
(
∂U
∂nk
)
S,V,n∗k
. (3.1.4)
Mit Hilfe der Gibbschen Fundamentalgleichung la¨sst sich die Bedingung des Entropie-
maximums fu¨r das thermodynamische Gleichgewicht als Gleichungssystem formulieren.
Aus (3.1.3) folgt fu¨r das Differential der Entropie
dS =
1
T
dU +
p
T
dV −
∑
k
µk
T
dnk. (3.1.5)
Im Zustand maximaler Entropie ist dS|U,V,nk= 0. Dies ist fu¨r Gleichung (3.1.3) bei
beliebigen Differenzialen dU , dV und dnk fu¨r die N Phasen eines Systems nur erfu¨llt fu¨r
pI = pII = ... = pN ,
T I = T II = ... = TN ,
µIk = µ
II
k = ... = µ
N
k . (3.1.6)
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Abbildung 3.2: McCabe-Thiele-Diagramm, minimale Konzentrationsdifferenz am rei-
chen Ende
Der Zustand gleichen Drucks wird als mechanisches Gleichgewicht, gleicher Tempera-
tur als thermisches Gleichgewicht und gleichen chemischen Potenzial als stoﬄiches Gleich-
gewicht bezeichnet.
Fu¨r die weiteren Betrachtungen wird angenommen, dass sich die Phasen im thermi-
schen und mechanischen Gleichgewicht befinden. Weiterhin wird angenommen, dass sich
das stoﬄiche Gleichgewicht fu¨r den einfachen Stoffaustauschprozess aus Abbildung 3.1 auf
der vorherigen Seite durch eine Gleichung der Form
y = f ∗ (x∗) (3.1.7)
beschreiben la¨sst. In Kapitel 4.2.1 werden einige in der Praxis relevante Fa¨lle der stoﬄi-
chen Gleichgewichtsbeziehung dargestellt.
Stehen die beiden Phasen aufgrund dieser Bedingung im thermodynamischen Gleich-
gewicht, so findet kein Netto-Stofftransport zwischen der reichen und armen Phase statt.
Um in dem Prozess einen Stoffu¨bergang zu gewa¨hrleisten, ist man bestrebt, die Konzen-
tration x im Waschmittel stets kleiner als die Gleichgewichtskonzentration x∗ zu halten.
Dazu wird ein Mindestabstand zum Gleichgewicht, die minimale Konzentrationsdifferenz
ε, eingefu¨hrt. Dieser gewa¨hrleistet ein minimales treibendes Potenzial zur Stoffu¨bertra-
gung. Die Bedeutung von ε la¨sst sich in einem McCabe-Thiele-Diagramm [75] [76] dar-
stellen (Abbildung 3.2). In diesem Diagramm ist die Konzentration x der Kontaminanten
k in der armen Phase gegen die Konzentration y in der reichen Phase aufgetragen. Unter
der Annahme eines linearen Gleichgewichts (y = m ·x + b) la¨sst sich diese Abha¨ngigkeit
als Gerade im McCabe-Thiele-Diagramm darstellen. Betrachtet man die Massenbilanz
aus Gleichung (3.1.1) so beschreibt diese die so genannte Betriebslinie, die zwischen den
Punkten (ye, xa) und (ya, xe) mit der Steigung L˙
G˙
im Diagramm 3.2 verla¨uft. In der Pra-
xis, z.B. bei der Reinigung eines Gasstromes, liegen die Ein- und Austrittskonzentrationen
sowie der Massenstrom G˙ der reichen Phase fest. Ebenso ist die Eingangskonzentration
xe der armen Phase bekannt.
In Gleichung (3.1.1) verbleiben somit 2 Unbekannte: der Massenstrom L˙ und die Aus-
trittskonzentration xa der armen Phase. Wie in Abbildung 3.2 zu erkennen, a¨ndern sich
die Austrittskonzentrationen xa je nach Variation des Waschmittelstroms L˙. Je gro¨ßer
L˙ gewa¨hlt wird, desto kleiner wird die Austrittskonzentration xa. Der kleinste mo¨gliche
Waschmittelstrom L˙3 ist nur erreichbar, wenn die Austrittskonzentration im Gleichge-
wicht mit der Eintrittskonzentration ye der reichen Phase steht, d.h. es gilt xa3 = x
a∗. In
diesem Fall, wenn sich Gleichgewichts- und Betriebslinie beru¨hren, und somit die minimale
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Abbildung 3.3: McCabe-Thiele-Diagramm, minimaler Konzentrationsunterschied am
armen Ende
Konzentrationsdifferenz unterschritten wurde, ergibt sich ein unendlich großer Stoffu¨ber-
trager, da kein treibendes Konzentrationsgefa¨lle bzw. kein treibendes Potenzial zwischen
Gleichgewichts- und Betriebslinie vorhanden ist. Aus diesem Grunde ist es no¨tig, ein mi-
nimal treibendes Potenzial zwischen Gleichgewichts- und Betriebslinie einzuhalten. Dies
ist in Abbildung 3.2 auf der vorherigen Seite mit dem Massenstrom L˙2 realisiert. Hier ist
die Austrittskonzentration xa2 = x
a
max nun um den Mindestabstand ε von der Gleichge-
wichtskonzentration entfernt.
Es folgt:
xamax = x
a∗ − ε (3.1.8)
oder mit der linearen Gleichgewichtsbeziehung1
ye = m · xa∗ + b (3.1.9)
mit
m = Steigung der Gleichgewichtslinie
b = Schnittpunkt mit der Ordinatenachse im Gleichgewichtsdiagramm
z.B. Henrysches Gesetz bei Absorption in stark verdu¨nnte Lo¨sungen
mit m = H(T, p) und b = 0
in der Form:
xamax =
ye − b
m
− ε (3.1.10)
Die gleichen U¨berlegungen lassen sich ebenso auf das arme Ende des Stoffu¨bertra-
gers anwenden (vgl. hierzu Abbildung 3.3). Dieser Fall tritt z.B. dann auf, wenn zu
einer geforderten Austrittskonzentration xa der Mengenstrom L˙ bei maximal mo¨glicher
Eingangskonzentration xemax berechnet werden soll.
1Eine Linearisierung der Gleichgewichtsbeziehung ist bei vielen Prozessen mit verdu¨nnten Lo¨sungen
u¨ber den Betriebsbereich mo¨glich. Im Folgenden wird sie grundsa¨tzlich vorausgesetzt.
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Abbildung 3.4: Darstellung der Stoffu¨bertragung im Konzentrations-Massenstrom-
Diagramm
3.1.2 Grenzwerte der Stoffu¨bertragung
Betrachtet man den einfachen Stoffaustauschprozess aus Abbildung 3.1 auf Seite 14, so
kann man diesen in einem Diagramm2, in dem die Konzentration u¨ber dem u¨bertragenen
Massenstrom aufgetragen wird, darstellen. In Abbildung 3.4 sind die Gleichgewichtskur-
ve x = x∗(y) und mo¨gliche Betriebslinien des armen Stroms dargestellt, durch den
der zu u¨bertragende Massenstrom ∆m˙ aufgenommen werden soll. Der jeweilige Mengen-
strom des Waschmittels ergibt sich aus der Steigung der Betriebslinie des armen Stromes.
Wie dargestellt erfu¨llen verschiedene Kombinationen aus Mengenstrom und Eintritts- und
Austrittskonzentration im armen Strom die Anforderungen des Prozesses. Um eine Wie-
derverwendung von Waschmittel aus anderen Prozessen zu ermo¨glichen, ist es notwendig,
die maximal mo¨gliche Eintrittskonzentration des armen Stroms zu bestimmen. Zusam-
men mit der maximal mo¨glichen Austrittskonzentration der Kontaminante im Wasch-
mittel, wird der minimale Waschmittelbedarf bei mo¨glichst hoher Eintrittskonzentration
festgelegt. Es entsteht das limitierende Profil eines Prozesses, die so genannte Grenzkurve.
Diese ist in Abbildung 3.5 auf der na¨chsten Seite dargestellt. Die tatsa¨chliche Betriebs-
linie des Prozesses muss immer im schraffierten Bereich unterhalb dieser Kurve bleiben
und kann sie im Grenzfall beru¨hren.
Bei der Bestimmung der maximalen Eintritts- und Austrittskonzentration mu¨ssen ver-
schiedene Dinge beru¨cksichtigt werden, z. B.
• die minimale Konzentrationsdifferenz zwischen reichem und armem Strom als trei-
bendes Gefa¨lle;
• Korrosionsgefahr der Bauteile;
• maximale Lo¨slichkeit;
• minimale Durchflussrate, damit ein Absetzen von feinen Teilchen verhindert wird;
• Fouling;
• etc.
2KMD - Konzentrations-Massenstrom-Diagramm
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Abbildung 3.5: Grenzkurve und mo¨gliche Betriebslinien im Konzentrations-
Massenstrom-Diagramm
Die klassische Wasser-Pinch -Methode nach Wang und Smith [2] setzt die Kenntnis die-
ser Grenzwerte und damit der Grenzkurven voraus. Auf Basis dieser Werte kann ein
minimaler Wasserbedarf ermittelt werden. Dies wird im Folgenden erla¨utert und durch
eigene Erweiterungen vertieft. Sollen aber weitergehende Fragen betrachtet, wie sie auf
Seite 2 gestellt wurden, so muss auch die Ermittlung der Grenzwerte mit in der Opti-
mierung betrachtet werden. Dazu wird in Kapitel 4.2 eingehend darauf eingegangen, wie
aus Apparatemodellen und Gleichgewichtsbeziehungen die Grenzwerte ermittelt werden
ko¨nnen.
3.2 Instrumente der Wasser-Pinch -Methode
Der Grundalgorithmus zur Wasser-Pinch-Methode basiert auf einer Studie von Wang und
Smith [2] , die im Folgenden dargestellt und durch Beispiele erla¨utert wird. Anschlie-
ßend wird dieser Grundalgorithmus um zusa¨tzliche Funktionen erweitert und erla¨utert,
wie dieser Algorithmus in ein komplexes Programmpaket integriert worden ist. Es wird
hier nur von Wasser als Waschmittel ausgegangen. Die Systematik la¨sst sich jedoch auf
beliebige Waschmittel u¨bertragen.
Grundsa¨tzlich werden drei Instrumente benutzt, den Wasserbedarf komplexer Verfah-
ren zu reduzieren:
Mehrfachnutzung:
Bereits in einem Prozess kontaminiertes Wasser kann in einem zweiten Prozess wie-
derverwendet werden, wenn sich die Kontaminanten noch nicht zu weit angereichert
haben. Dadurch verringert sich der Frischwasserbedarf des zweiten Prozesses. In
Abbildung 3.6(a) auf Seite 20 ist dies dargestellt. Es wird Wasser aus Prozess 2 in
Prozess 1 wiederverwendet.
Zwischenregeneration:
Besteht die Mo¨glichkeit, Abwasser aus einem Prozess zu regenerieren, kann der
Wasserbedarf der gesamten Anlage weiter gesenkt werden. Wird das regenerierte
Wasser in anderen Prozessen wiederverwendet, wird von einer Zwischenregeneration
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gesprochen. Dies ist in Abbildung 3.6(b) auf der na¨chsten Seite dargestellt. Das
Abwasser aus Prozess 2 wird regeneriert und das regenerierte Wasser im Prozess 3
wiederverwendet.
Regenerationskreislauf:
Wird das regenerierte Wasser wieder in dem Prozess eingesetzt, in dem es urspru¨ng-
lich kontaminiert wurde, so spricht man von einem Regenerationskreislauf. Dies ist
in Abbildung 3.6(c) auf der na¨chsten Seite dargestellt. Das kontaminierte Wasser
aller Prozesse wird regeneriert und den Prozessen wieder zugefu¨hrt.
Im Allgemeinen werden diese Instrumente gleichzeitig eingesetzt, wie dies in Abbil-
dung 3.7 auf Seite 21 dargestellt ist. Jedoch ko¨nnen unter Umsta¨nden einzelne Instrumen-
te, z.B. ein Regenerationskreislauf nicht eingesetzt werden, da z.B. schwer zu entfernende
Kontaminanten sich trotz Regeneration im Wasser anreichern wu¨rden.
3.3 Frischwasserbedarf bei einer einzelnen Kontami-
nante
Die Grundlagen des Verfahrens sollen an Hand einer einzelnen Kontaminante erla¨utert
werden:
Prozess u¨bertragener Grenzeintritts- Grenzaustritts- Grenz- minimaler
Massenstrom konzentration konzentration Wasserbedarf Wasserbedarf
∆m˙i x
e
i,g x
a
i,g L˙i,g L˙i,min
(kg/h) ( ppm) ( ppm) (t/h) (t/h)
1 2 0 100 20 20
2 5 50 100 100 50
3 30 50 800 40 37,5
4 4 400 800 10 5
Tabelle 3.1: Daten des Beispiels 1
Dazu werden mehrere Prozesse und die dazugeho¨rigen, in Kapitel 3.1.2 definierten
Grenzkurven betrachtet. Tabelle 3.1 zeigt ein Beispiel mit 4 Prozessen. Bei den angege-
benen Werten handelt es sich um die limitierenden Daten. Dabei ist der Grenzwasserstrom
L˙i,g der Wasserstrom, der bei der Grenzeintrittskonzentration x
e
i,g(k) und dem zu u¨bertra-
genen Massenstrom ∆m˙i(k) zur Grenzaustrittskonzentration x
a
i,g(k) fu¨hrt. In der letzten
Spalte ist der minimale Wasserbedarf L˙i,min jedes einzelnen Prozesses i angegeben, der
sich dadurch ergibt, dass Frischwasser mit der Eintrittskonzentration xeFW = 0 ppm ver-
wendet und der Wasserbedarf durch das Erreichen der maximalen Austrittskonzentration
minimiert wird. Er la¨sst sich aus den restlichen Daten bestimmen zu:
L˙i,min =
∆m˙i
xai,g − xeFW
(3.3.1)
mit
∆m˙i = u¨bertragener Massenstrom der Kontaminante in den Strom i
xai,g = Grenzaustrittskonzentration der Kontaminante im Strom i
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Abbildung 3.6: Instrumente der Wasser-Pinch -Methode
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Abbildung 3.7: Einsatz mehrerer Instrumente
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Abbildung 3.8: Darstellung der Prozesse des Beispiels 1 im Konzentrations-
Massenstrom-Diagramm
Bei getrennter Betrachtung der einzelnen Prozesse ergibt sich der minimale Gesamtwas-
serbedarf zu
L˙ges =
4∑
i=1
L˙i,min = 112, 5 t/h.
Um den Gesamtwasserbedarf zu optimieren und eine mo¨gliche Stoffintegration auszu-
nutzen, mu¨ssen alle Prozesse simultan betrachtet werden. Graphisch geschieht dies, indem
die Grenzkurven aller Prozesse in das Konzentrations-Massenstrom-Diagramm eingetra-
gen werden (Abbildung 3.8(a)). Unter der jeweiligen Grenzkurve ist zusa¨tzlich die Be-
triebslinie fu¨r den minimalen Frischwasserbedarf des Prozesses eingetragen. Die Eintritts-
und Austrittskonzentrationen der Prozesse bilden Konzentrationsintervalle. Werden die
u¨bertragenen Massenstro¨me aller Prozesse innerhalb eines Konzentrationsintervalls auf-
addiert, entsteht die so genannte Grenzsummenkurve (Abbildung 3.8(b)). Sie bestimmt
den beno¨tigten Frischwasserbedarf des Gesamtprozesses. Abbildung 3.9 auf der na¨chsten
Seite zeigt zwei mo¨gliche Betriebslinien. Durch Drehen der Betriebslinie um den Punkt
der Eintrittskonzentration in Richtung Grenzsummenkurve wird der Frischwasserbedarf
und damit die Menge des Abwassers minimiert. Grenzsummenkurve und Betriebslinie
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Abbildung 3.9: Grenzsummenkurve, minimale Betriebslinie und resultierende Ver-
schaltung des Beispiels 1
mit minimalem Frischwasserstrom beru¨hren sich im so genannten Pinch. Dieser Punkt
bestimmt den thermodynamischen Engpass des Stoffaustausches und damit den mini-
malen Wasserbedarf des Gesamtprozesses. Die Beru¨hrung von Grenzsummenkurve und
Betriebslinie bedeutet nicht, dass an dieser Stelle kein Konzentrationsunterschied mehr
zwischen reichem und armem Strom besteht. Vielmehr wird die Konzentrationsdifferenz
an dieser Stelle minimal, da sie bei der Bestimmung der limitierenden Daten mit beru¨ck-
sichtigt wurde (vgl. Abschnitt 3.1.2).
Der minimale Gesamtwasserbedarf L˙min la¨sst sich graphisch durch die Steigung der
Betriebslinie am Pinch bestimmen und berechnet sich zu:
L˙min =
∆m˙p
xpg − xFW =
9 kg/h
(100 − 0) ppm = 90 t/h (3.3.2)
mit
∆m˙p = Gesamt u¨bertragener Massenstrom am Pinch
xpg = Grenzkonzentration der Kontaminante am Pinch
Der Gesamtfrischwasserbedarf wurde durch die Mehrfachnutzung um ca. 20 % redu-
ziert. Eine weitere Reduzierung des Frischwasserbedarfs ohne zusa¨tzliche prozesstechni-
sche Maßnahmen, wie beispielsweise einer Regeneration des Wassers, ist nicht mo¨glich.
Die resultierende Verschaltung sowie der minimale Wasserbedarf ko¨nnen rechnerisch
mit Hilfe einer Kaskadenrechnung ermittelt werden. Dabei wird an jeder Intervallgren-
ze untersucht, welche Wasserquelle zur Verfu¨gung steht und fu¨r den jeweiligen Prozess
verwendet werden kann. Als Wasserquellen kommen das bereits im Prozess i an der In-
tervallgrenze n vorhandene Wasser T˙ ni , das Prozessendwasser
3 Q˙n oder Frischwasser L˙ in
Frage. Nach Mo¨glichkeit werden vorhandene Wasserquellen zuerst ausgescho¨pft. Dabei
wird nur soviel Wasser eingesetzt, dass an der na¨chsten Intervallgrenze (n+ 1) gerade die
Grenzkonzentration im jeweiligen Prozess erreicht wird. Dies bedeuted, dass die Prozesse
3Prozessendwasser = Wasser aus abgeschlossenen Prozessen, das entweder in anderen Prozessen wei-
terverwendet oder als Abwasser abgefu¨hrt werden kann
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Intervall Prozess Grenz- u¨bertragener Wasserquellen Prozessendwasser
konzentrationen Massenstrom
n − (n+ 1) i xni,g x
n+1
i,g ∆m˙i T˙
n
i Q˙
n
i L˙
n
i Q˙
n xnq
(ppm) (ppm) (kg/h) (t/h) (t/h) (t/h) (t/h) (ppm)
I-II 1 0 50 1 0 0 20 0
II-III 1 50 100 1 20 0 0 0
2 50 100 5 0 0 50
3 50 100 2 0 0 20
Pinch -Punkt
III-IV 3 100 400 12 20 20 0 70 100
IV-V 3 400 800 16 40 0 0 50 100
4 400 800 4 0 5,7 0
Tabelle 3.2: Kaskadenberechnung zur Bestimmung der Wasserverteilung auf die Pro-
zesse (Beispiel 1)
im thermodynamischen Optimum, d.h. mit jeweils geringst mo¨glicher Konzentrations-
differenz betrieben werden. In Tabelle 3.2 ist diese Kaskadenrechnung dargestellt. Im
Intervall (I − II) existiert nur Prozess 1 und es steht weder Prozessendwasser aus ande-
ren Prozessen zur Verfu¨gung, noch ist bereits Wasser in Prozess 1. Um den Massenstrom
∆m˙I−II1 = 1 kg/h bei einer Endkonzentration x
II
g = 50 ppm zu u¨bertragen, ist deshalb ein
Frischwasserstrom von L˙I1 = 20 t/h notwendig. Im zweiten Intervall (II − III) reicht die
bereits im Prozess 1 vorhandene Menge gerade aus, den dort notwendigen Massenstrom
aufzunehmen. Die Prozesse 2 und 3 starten hier und mu¨ssen mit Frischwasser versorgt
werden, da das im Prozess 1 an der Intervallgrenze II vorhandene Wasser vollsta¨ndig
fu¨r den Prozess 1 weitergenutzt wird. Alle Prozesse erhalten soviel Wasser, dass sie an
der Intervallgrenze III die Grenzkonzentration xIIIg = 100 ppm erreichen. An der Inter-
vallgrenze III enden die Prozesse 1 und 2, sodass nun Prozessendwasser (Q˙III = 70 t/h)
zur Verfu¨gung steht. Dies kann in den nachfolgenden Intervallen verwendet werden. So
ist im Intervall (III − IV ) nicht genu¨gend Wasser im Prozess 3, um den Massenstrom
von 12kg/h aufzunehmen. Es kann jedoch Prozessendwasser eingesetzt werden. Auch im
letzten Intervall IV − V wird nur bereits vorhandenes Wasser fu¨r Prozess 2 und Prozess-
endwasser zur Versorgung von Prozess 4 eingesetzt. Der Pinch -Punkt an Intervallgrenze
III ist demnach der Punkt, an dem die maximal notwendige Wassermenge bei minimaler
Konzentrationsdifferenz in den Prozessen verwendet wird. Oberhalb des Pinch ist kein
weiteres Frischwasser notwendig. Alle oberhalb des Pinch liegenden Prozesse ko¨nnen mit
Prozessendwasser versorgt werden bzw. haben bereits genu¨gend Wasser zur Aufnahme
des notwendigen Massenstroms. In Abschnitt 3.7.1 ist dargestellt, wie diese Kaskaden-
rechnung in einen nummerischen Algorithmus umgesetzt wurde.
In Abbildung 3.9 auf der vorherigen Seite ist die resultierende Verschaltung graphisch
im KMD dargestellt. Die Verschaltung fu¨r Prozess 3, fu¨r den nach der Kaskadenrechnung
an zwei Stellen Wasser zugefu¨hrt wird, kann relaxiert werden. Wird das Prozessend-
wasser und das Frischwasser vor Eintritt in den Prozess gemischt, so erha¨lt man einen
Wasserstrom von 40 t/h mit einer Beladung von 50 ppm. Damit entspricht die daraus re-
sultierende Betriebslinie genau der Grenzkurve. Diese Relaxion kann grundsa¨tzlich fu¨r alle
Prozesse, die an unterschiedlichen Intervallgrenzen mit Wasser versorgt werden, durch-
gefu¨hrt werden, sodass die Mischung jeweils vor Prozesseintritt realisiert werden kann.
In Abbildung 3.10 auf der na¨chsten Seite sind die tatsa¨chlichen Betriebslinien der
Prozesse und die dazu geho¨rigen Grenzkurven dargestellt. Im Vergleich zur Abbildung
3.8(a) wird deutlich, dass jeweils nur soviel Wasser in den Prozessen eingesetzt wurde,
dass die jeweilige Betriebslinie an den Intervallgrenzen die Grenzkurve gerade beru¨hrt.
Außerdem ergibt sich auch aus dieser Darstellung, dass der Pinch die Intervallgrenze
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Abbildung 3.10: Grenzkurven (gestrichelt) und tatsa¨chliche Betriebskurven (durch-
gezogen) der Prozesse des Beispiels 1
darstellt, bis zu der Frischwasser eingesetzt werden muss.
3.4 Frischwasserbedarf bei mehreren Kontaminanten
In der Praxis werden in der Regel mehrere Kontaminanten u¨bertragen. Die Methode,
die oben fu¨r eine Kontaminante entwickelt wurde, kann durch wenige Erga¨nzungen auf
beliebig viele Kontaminanten ausgeweitet werden. Dabei ist es mo¨glich, verschiedene
Restriktionen fu¨r die einzelnen Kontaminanten zu beru¨cksichtigen. Die generelle Vorge-
hensweise wird im Folgenden durch repra¨sentative Beispiele erla¨utert.
3.4.1 Einfache Verschiebungsregeln
In Tabelle 3.3 sind zwei Prozesse mit je zwei Kontaminanten A und B aufgefu¨hrt. Wie
im oben beschriebenen Beispiel 1 handelt es sich bei den angegebenen Werten um die
Grenzwerte der Prozesse.
Prozess Kont. U¨bertragener Grenzeintritts- Grenzaustritts- Grenzwasser-
Massenstrom Konzentration Konzentration bedarf
∆m˙i(k) x
e
i,g(k) x
a
i,g(k) L˙i,g
[kg/h] [ ppm] [ ppm] [t/h]
1 A 4 0 100 40
B 2 0 50
2 A 5,6 80 240 35
B 2,1 30 90
Tabelle 3.3: Daten des Beispiels 2
Um den minimalen Frischwasserbedarf der beiden Prozesse zu ermitteln, reicht es nicht
aus, die beiden Kontaminanten getrennt zu betrachten und von der Kontaminante mit
dem ho¨heren Wasserbedarf auszugehen4. Da sich die Kontaminanten bei der Aufnahme
4Bei Einzelbetrachtung der Kontaminanten wu¨rde sich nach einer Kaskadenrechnung analog zu Ta-
belle 3.2 auf der vorherigen Seite fu¨r A ein Wasserbedarf von 47 t/h und fu¨r B von 54 t/h ergeben.
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Abbildung 3.11: Konzentrations-Massenstrom-Diagramm fu¨r Kontaminante A des
Beispiels 2
durch das Wasser gegenseitig beeinflussen, ist notwendig, die simultane U¨bertragung der
beiden Kontaminanten zu beru¨cksichtigen.
Bild 3.11(a) zeigt die Grenzkurven fu¨r die beiden Prozesse im KMD mit Kontaminan-
te A als der so genannten Referenzkontaminante, d.h. der auf den Achsen dargestellten
Kontaminante. Bevor die Grenzsummenkurve eingezeichnet werden kann, muss u¨berpru¨ft
werden, ob die U¨bertragung von Kontaminante B gewa¨hrleistet ist. Hierzu muss festgelegt
werden, in welchem Verha¨ltnis die U¨bertragung der einzelnen Kontaminanten zueinan-
der steht. Grundsa¨tzlich sind hier abha¨ngig von der Prozessmodellierung verschiedene
Varianten denkbar, z.B.
• Proportionales U¨bertragungsverhalten (Der Prozentsatz des bereits u¨bertragenen
Massenstromes fu¨r alle Kontaminanten ist zu jeder Zeit oder ab einer bestimmten
Schwellenkonzentration gleich groß);
• Das U¨bertragungsverhalten wird durch Apparatemodellierung bestimmt (z.B. Krem-
ser Gleichung fu¨r Bodenkolonnen [77], HTU/NTU-Konzept fu¨r Fu¨llko¨rperkolon-
nen [35]);
• Das U¨bertragungsverhalten wird durch experimentelle Korrelation modelliert.
In Kapitel 3.4.3 wird detaillierter auf die unterschiedlichen Formen des U¨bertragungs-
verhaltens eingegangen. Im Folgenden wird beispielhaft von einem einfachen proportiona-
len U¨bertragungsverha¨ltnis ohne Schwellenkonzentration ausgegangen, d.h. das Verha¨lt-
nis la¨sst sich durch die folgende Gleichung darstellen:
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xi(A)− xei (A)
xai (A)− xei (A)
=
xi(B)− xei (B)
xai (B)− xei (B)
(3.4.1)
mit
xi(k) = Konzentration der Kontaminante k im Prozess i
xei (k) = Eintrittskonzentration der Kontaminante k im Prozess i
xai (k) = Austrittskonzentration der Kontaminante k im Prozess i
Mit dieser Annahme kann die Abbildung 3.11 auf der vorherigen Seite vervollsta¨ndigt
werden. In eckigen Klammern wird an den Intervallgrenzen der Prozesse jeweils die zur
Konzentration der Kontaminanten A korrespondierende Konzentration der Kontaminan-
te B eingetragen. Die Konzentration der Kontaminante B an einer beliebigen Intervall-
grenzen eines Prozesses errechnet sich unter der Annahme proportionalen U¨bertragungs-
verha¨ltnisses aus:
xni (B) = x
e
i (B) +
[
xai (B)− xei (B)
]xni (A)− xei (A)
xai (A)− xei (A)
(3.4.2)
mit
xni (k) = Konzentration der Kontaminante k an der Intervallgrenze n
An der Intervallgrenze II mit xII1,g(A) = 80 ppm erha¨lt man somit fu¨r Kontaminante B im
Prozess 1:
xII1,g(B) = 0 + (50− 0)
80− 0
100− 0[ ppm] = 40 ppm
Analog la¨sst sich die Konzentration der Kontaminante B an der Intervallgrenze n = III
im zweiten Prozess fu¨r eine Konzentration der Kontaminanten A von xIII2,g (A) = 100 ppm
berechnen:
xIII2,g (B) = 30 + (90− 30)
100− 80
240− 80[ ppm] = 37, 5 ppm
Bei der simultanen Betrachtung beider Kontaminanten muss nun an jeder Intervall-
grenze untersucht werden, ob Wasser aus Prozess 1 in Prozess 2 weiter verwendet werden
kann. Hierzu sind die Konzentrationen fu¨r jede Kontaminante zu u¨berpru¨fen und sicher-
zustellen, dass sie einen Stofftransport ermo¨glichen. Ist dies nicht mo¨glich, so kann dies
durch so genannte Eintritts- bzw. Austrittskonzentrationsverschiebungen des Prozesses
2 gewa¨hrleistet werden. Diese Verschiebungen vera¨ndern nicht die Grenzwerte der jewei-
ligen Prozesse, sondern stellen Abbildungsvorschriften der Kontaminanten auf die Refe-
renzkontaminante dar. Sie vera¨ndern die Intervallgrenzen des Problems so,dass fu¨r beide
Kontaminanten die Mehrfachnutzung mo¨glich ist und damit mindestens eine den thermo-
dynamischen Grenzfall ausscho¨pft. Dadurch wird zum einen gewa¨hrleistet, dass anhand
der Referenzkontaminante der minimale Wasserbedarf bei Einhaltung der Grenzwerte fu¨r
beide Kontaminanten ermittelt werden kann. Zum anderen legen diese Verschiebungen
die Intervallgrenzen in den Prozessen fu¨r die Kaskadenrechnung zur Ermittlung des mi-
nimalen Wasserbedarfs und der resultierenden Verschaltung fest (vergleiche vorherigen
Abschnitt). Die dazu notwendigen Verschiebungsregeln werden im Folgenden erla¨utert.
Im Diagramm 3.11(a) auf der vorherigen Seite wird deutlich, dass eine Wiederver-
wendung des Wassers an der Intervallgrenze II aus Prozess 1 in Prozess 2 nicht ohne
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Abbildung 3.12: Darstellung der Prozesse des Beispiel 2 im Konzentrations-
Massenstrom-Diagramm
weiteres mo¨glich ist. Die Konzentration der Kontaminante B ist mit xII1,g(B) = 40 ppm
ho¨her als die Eintrittskonzentration von Prozess 2 mit xe2,g(B) = 30 ppm sein du¨rfte. Um
dennoch eine Benutzung des Wassers aus dem ersten Prozess in Prozess 2 zu ermo¨gli-
chen, darf nicht gestattet werden, dass die Konzentration der Kontaminante B einen so
hohen Wert erreicht. Es muss ein Punkt im ersten Prozess gefunden werden, an dem die
Konzentration der Kontaminante B gerade den limitierenden Wert des zweiten Prozesses
erreicht. Durch die Verschiebungen werden die Intervallgrenzen also so festgelegt, dass fu¨r
beide Kontaminanten dort der thermodynamische Grenzfall, also die minimale Konzen-
trationsdifferenz, nicht verletzt wird. Dabei wird er fu¨r eine Kontaminante erzwungen,
die anderen weisen in der Regel ho¨here Konzentrationsdifferenzen auf. Prozess 2 wird
im Diagramm bis zu diesem Punkt nach unten verschoben. Bild 3.11(b) auf Seite 25
zeigt das Ergebnis der so genannten Eintrittskonzentrations-Verschiebung. Eine Wie-
derverwendung des Wassers im zweiten Prozess wird dadurch an der Intervallgrenze II
ermo¨glicht. Wie bereits oben erwa¨hnt, bedeuted die Eintrittskonzentrations-Verschiebung
nicht, dass die Grenzwerte des Prozesses 2 vera¨ndert werden. Deshalb sind in Abbildung
3.11(b) sowohl die Grenzkonzentrationen der Kontaminante A als auch die der Konta-
minante B fu¨r Prozess 2 in eckigen Klammern angegeben worden. Vielmehr bedeuted
diese Verschiebung, dass in der Kaskadenrechnung zur Ermittlung der tatsa¨chlichen Ver-
schaltung bereits an einer fru¨heren Stelle im Prozess 1, na¨mlich an der Intervallgrenze
xII1,g(A) = 60 ppm, untersucht wird, ob Wasser aus Prozess 1 in Prozess 2 weiterverwendet
werden soll, da Wasser mit dieser Konzentration gerade die maximale Eintrittskonzentra-
tion fu¨r Kontaminante B des Prozesses 2 erreicht und damit limitierend ist. Damit hat
im Prozess 1 die Intervallgrenze II die Konzentrationen [60 ppm/30 ppm] und im Prozess
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2 die Konzentrationen [80 ppm/30 ppm]. Wa¨hrend bei Einkontaminantensystemen an den
jeweiligen Intervallgrenzen alle Prozesse die gleiche Konzentration besitzen, ist dies bei
Mehrkontaminantensystemen nicht zwangsla¨ufig der Fall.
Bei weiterer Betrachtung der nachfolgenden Intervallgrenzen (Abbildung 3.11(b) auf
Seite 25) erkennt man, dass am Austritt des ersten Prozesses (n = III) die Konzen-
tration der Kontaminante B in Prozess 1 mit xa1,g(B) = 50 ppm ebenfalls zu hoch ist,
um Wasser vom ersten Prozess im zweiten weiter zu benutzen. Da also an dieser In-
tervallgrenze der thermodynamische Grenzfall verletzt wird, liegt es nahe, den zweiten
Prozess ein weiteres Stu¨ck nach unten zu verschieben, bis die beno¨tigte Konzentration
x2,g(B) = 50 ppm im zweiten Prozess auf gleicher Ho¨he mit der am Ende des ersten
Prozesses liegt (Abbildung 3.12(a) auf der vorherigen Seite). Allerdings wird so das Auf-
nahmepotenzial des Wassers an der vorher betrachteten Stelle (n = II) nicht ganz ausge-
nutzt, d.h. der thermodynamische Grenzfall wird nicht erreicht. Der Anfang des zweiten
Prozesses mit x2,g(B) = 30 ppm liegt dann auf selber Ho¨he mit x1,g(B) = 23 ppm, und
man wu¨rde nicht den minimalen Wasserbedarf erhalten. Um dies zu verdeutlichen ist in
Abbildung 3.12(b) auf der vorherigen Seite fu¨r diese weitere Verschiebung die Grenzsum-
menkurve und die resultierende Betriebslinie mit minimalem Wasserbedarf dargestellt.
Es ergibt sich ein minimaler Wasserbedarf von L˙min = 58 t/h, der oberhalb der fu¨r die
Kontaminanten einzeln ermittelten Werte liegt.
Um auch an der Intervallgrenze III den thermodynamischen Grenzfall einzustellen,
wird an dieser Stelle eine so genannte Austrittskonzentrations-Verschiebung durchgefu¨hrt.
Bild 3.13(a) auf der na¨chsten Seite zeigt das Ergebnis. Der zweite Prozess wurde ausge-
hend von Abbildung 3.12(b) so weit gestaucht, bis gerade die limitierende Konzentration
von xIII2,g (B) = 50 ppm auf der Ho¨he des Austritts des ersten Prozesses liegt. Diese Ver-
schiebung vermittelt den Eindruck, dass nun ein geringerer Massenstrom der Kontami-
nante B u¨bertragen wu¨rde. Dies ist natu¨rlich nicht der Fall. Vielmehr stellt auch dies nur
eine Abbildung des Prozess 2 auf die Referenzkontaminante dar. Wa¨hrend die Referenz-
achsen x∗(A) und ∆m˙∗(A) fu¨r Prozess 1 nach wie vor absolute Achsen darstellen, sind
diese fu¨r Prozess 2 nicht direkt u¨bertragbar. Die wahren Konzentrationen fu¨r Prozess 2
ko¨nnen jedoch jederzeit daraus berechnet werden. Nach dieser Verschiebung erha¨lt man
in Prozess 1 an der Intervallgrenze III die Konzentrationen [100 ppm/50 ppm], wa¨hrend
sie fu¨r Prozess 2 [133, 3 ppm/50 ppm] betragen. Die Intervallgrenze IV ist weiterhin durch
die Konzentrationen [240/90] im Prozess 2 definiert. Da nunmehr an allen Intervallgren-
zen der thermodynamische Grenzfall erreicht ist, kann fu¨r die Referenzkontaminante die
Grenzsummenkurve eingezeichnet und daraus der minimale Wasserbedarf ermittelt wer-
den (Abbildung 3.13(b) auf der na¨chsten Seite). Wir erhalten mit Gleichung (3.3.2) einen
minimalen Wasserbedarf L˙min von
L˙min =
∆m˙p∗(A)
xp∗,g(A) − xFW (A) =
5, 4kg/h
100 ppm
= 54 t/h.
Dies entspricht in diesem Fall dem Wert bei alleiniger Betrachtung der Kontaminante
B. Dies gilt aber nicht allgemein, sondern liegt hier daran, dass an den Intervallgren-
zen nur die Kontaminante B aber nicht die Kontaminante A ihre limitierenden Werte
erreicht. Wechselt die limitierende Kontaminante an den Intervallgrenzen, so kann das
Ergebnis je nach Form des U¨bertragungsverhaltens gro¨ßer, gleich aber auch kleiner als
der ho¨chste Wert bei alleiniger Betrachtung einer Kontaminante sein (vergleiche z.B. das
durch eine nicht-monotone Korrelation beschriebene U¨bertragungsverhalten aus Abbil-
dung 3.28(b) auf Seite 50).
Zur Ermittlung der resultierenden Verschaltung ist in Tabelle 3.4 auf Seite 30 die Kas-
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Abbildung 3.13: Darstellung der Prozesse des Beispiels 2 im Konzentrations-
Massenstrom-Diagramm
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kadenrechnung dargestellt. Als Wasserquellen kommen auch in diesem Fall das bereits
im Prozess i an der Intervallgrenze n vorhandene Wasser T˙ ni , das Prozessendwasser Q˙
n
oder Frischwasser L˙ in Frage. Bei Mehrkontaminantensystemen wird nun an jeder Inter-
vallgrenze fu¨r alle Kontaminanten u¨berpru¨ft, wieviel Wasser zum Erreichen der jeweiligen
Grenzkonzentration eingesetzt werden muss und der maximal notwendige Wasserbedarf
ausgewa¨hlt. Durch die Verschiebungen wurde dabei vorher gewa¨hrleistet, dass vorhan-
denes Prozessendwasser bevorzugt genutzt werden kann. Die dieser Kaskadenrechnung
zugrunde liegenden Formeln werden in Abschnitt 3.7.1 vorgestellt.
Intervall Prozess Kont. Konzentrationen u¨bertragener Wasserquellen Prozess-
Grenzwerte tats. Massenstrom endwasser
n− (n + 1) i k xni,g x
n+1
i,g x
n+1
i ∆m˙i T˙
n
i Q˙
n
i L˙
n
i Q˙
n xnq
(ppm) (ppm) (ppm) (kg/h) (t/h) (t/h) (t/h) (t/h) (ppm)
I-II 1 A 0 60 60 2,4 0 0 40 0
B 0 30 30 1,2
II-III 1 A 60 100 100 1,6 40 0 0 0
B 30 50 50 0,8
2 A 80 133,3 133,3 1,8655 0 0 14 0
B 30 50 50 0,7
Pinch -Punkt
III-IV 2 A 133,3 240 220 3,7345 14 21 0 40 100
B 50 90 90 1,4 50
Tabelle 3.4: Kaskadenberechnung zur Bestimmung der Wasserverteilung auf die Pro-
zess (Beispiel 2)
Im Intervall (I − II) existiert nur Prozess 1 und es steht weder Prozessendwasser aus
anderen Prozessen zur Verfu¨gung, noch ist bereits Wasser in Prozess 1. Um die Mas-
senstro¨me ∆m˙I−II1 (A) = 2, 4 kg/h bzw. ∆m˙
I−II
1 (B) = 1, 2 kg/h bei Endkonzentrationen
xIIg (A) = 60 ppm bzw. x
II
g (B) = 30 ppm zu u¨bertragen, ist ein Frischwasserstrom von
L˙I1 = 40 t/h notwendig. Im zweiten Intervall (II − III) reicht die bereits im Prozess 1
vorhandene Menge gerade aus, die dort notwendigen Massenstro¨me der Kontaminanten
A und B aufzunehmen. Der Prozess 2 startet hier und muss mit Frischwasser versorgt
werden, da das im Prozess 1 an der Intervallgrenze II vorhandene Wasser vollsta¨ndig fu¨r
den Prozess 1 weitergenutzt wird. Der Prozess erha¨lt soviel Wasser, dass an der Inter-
vallgrenze III die Grenzkonzentrationen xIIIg (A) = 133, 3 ppm bzw. x
III
g (B) = 50 ppm
erreichen. An der Intervallgrenze III endet der Prozess 1, sodass nun Prozessendwasser
(Q˙III = 40 t/h) zur Verfu¨gung steht. Dies kann im nachfolgenden Intervall verwendet
werden. So ist im Intervall (III − IV ) nicht genu¨gend Wasser im Prozess 2, um die
Massenstro¨me ∆m˙I−II1 (A) = 3, 73 kg/h bzw. ∆m˙
I−II
1 (B) = 1, 4 kg/h aufzunehmen. Es
kann jedoch Prozessendwasser eingesetzt werden. Da zur Aufnahme des Massenstroms
von Kontaminante A nur 16 t/h Prozessendwasser notwendig wa¨ren, aber zur Aufnahme
von Kontaminante B 21t/h eingesetzt werden mu¨ssen, erreicht die Konzentration von
Kontaminante A an der Intervallgrenze IV nicht den Grenzwert xIVg (A) = 240 ppm ,
sondern bleibt mit xIV2 (A) = 220 ppm darunter. Dies ist in der Spalte mit den tatsa¨chli-
chen Konzentrationen dargestellt. In Abbildung 3.13(b) auf der vorherigen Seite ist die
resultierende Verschaltung graphisch im KMD dargestellt.
Im nachfolgenden Beispiel wird eine weitere mo¨gliche Verschiebung erla¨utert. In Ta-
belle 3.5 auf der na¨chsten Seite sind die limitierenden Daten der Prozesse dieses Beispiels
zusammengestellt:
Eine alleinige Betrachtung von Kontaminante A wu¨rde einen minimalen Wasserbedarf
von 112 t/h ergeben. Bei alleiniger Betrachtung der Kontaminante B wu¨rde man 114 t/h
erhalten. Bild 3.14(a) auf der na¨chsten Seite zeigt ein Diagramm mit Kontaminante A als
Referenzkontaminante und den korrespondierenden Konzentrationen der Kontaminante
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Prozess Kont. U¨bertragener Grenzeintritts- Grenzaustritts- Grenzwasser-
Massenstrom Konzentration Konzentration Strom
∆m˙i(k) x
e
i,g(k) x
a
i,g(k) L˙i,min
[kg/h] [ ppm] [ ppm] [t/h]
1 A 8 0 100 80
B 4 0 50
2 A 2 60 100 50
B 0,5 40 50
3 A 7,2 80 200 60
B 5,4 30 120
Tabelle 3.5: Daten des Beispiels 3
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Abbildung 3.14: Darstellung der Prozesse des Beispiels 3 im Konzentrations-
Massenstrom-Diagramm
B in eckigen Klammern. Wa¨hrend an den Intervallgrenze II und III die Kontaminan-
te A fu¨r Prozess 2 bereits den limitierenden Wert hat, ist an der Intervallgrenze III
die Konzentration der Kontaminante B im Prozess 1 fu¨r den dritten Prozesses zu hoch.
Wenn die Kontaminante A eine Konzentration von xIII1,g (A) = 80 ppm erreicht, betra¨gt
die Konzentration der Kontaminanten B xIII1,g (B) = 40 ppm und ist damit ho¨her als die
Eintrittskonzentration des dritten Prozesses mit xe3,g(B) = 30 ppm. Dieses Problem kann
auch hier durch eine Eintrittskonzentrations-Verschiebung gelo¨st werden. Bild 3.14(b)
zeigt die Prozesse nach dieser Korrektur.
Am Ende des ersten und zweiten Prozesses sind die Konzentrationen der Kontaminan-
ten mit xa1,g(A) = x
a
2,g(A) = 100 ppm und x
a
1,g(B) = x
a
2,g(B) = 50 ppm niedriger als die
Konzentrationen derselben Kontaminanten des dritten Prozesses im gleichen Intervall mit
xIII3,g (A) = 120 ppm und x
III
3,g (B) = 60 ppm. Um die Situation zu verdeutlichen, werden
auch hier die realen Konzentrationen der beiden Kontaminanten im dritten Prozess an-
gegeben. Es kann Wasser von den ersten beiden Prozessen in den dritten geleitet werden.
Allerdings erreicht keine der Kontaminanten einen limitierenden Wert. Da immer eine
Kontaminante auf den limitierenden Wert angereichert muss, um den minimalen Wasser-
bedarf zu erreichen, kann hier ein Restpotenzial ausgenutzt werden. Dies geschieht, im
Gegensatz zu der Austrittskonzentrations-Verschiebung des zweiten Beispiels, nunmehr
durch eine Streckung des dritten Prozesses, bis die Konzentration der Kontaminante B
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Abbildung 3.15: Darstellung der Prozesse des Beispiels 3 im Konzentrations-
Massenstrom-Diagramm
den limitierenden Wert von x3,g(B) = 50 ppm erreicht (Abbildung 3.15(a)). Auch hier
werden die Grenzwerte von Prozess 3 nicht vera¨ndert, sondern nur gewa¨hrleistet, dass die
Intervallgrenze III in Prozess 3 schon bei den Konzentrationen [106, 7 ppm/50 ppm] liegt
und damit schon in einem fru¨heren Punkt untersucht wird, ob Wasser aus den Prozessen 1
und 2 in Prozess 3 wiederverwendet werden kann. Dies ist fu¨r dieses Beispiel mit drei Pro-
zessen nicht entscheidend. Wu¨rden aber weitere Prozesse bei a¨hnlichen Konzentrationen
wie Prozess 3 starten, so darf in jedem Prozess nur soviel Wasser eingesetzt werden, dass
die limitierenden Konzentrationen erreicht werden, um insgesamt den minimalen Wasser-
bedarf zu finden. Da an allen Intervallgrenzen limitierende Werte erreicht werden, kann
in der Darstellung der Referenzkontaminante die Grenzsummenkurve ermittelt werden.
Bild 3.15(b) zeigt die zugeho¨rige Betriebslinie. Der minimale Wasserbedarf ergibt sich
mit Gleichung (3.3.2) zu:
L˙min =
∆m˙p∗(A)
xp∗,g(A) − xFW (A) =
12, 4 kg/h
100 ppm
= 124 t/h.
Da in Prozess 2 die Kontaminante A ihre limitierenden Werte erreicht und dies in Prozess
3 fu¨r die Kontaminante B der Fall ist, entspricht das Ergebnis nicht dem bei alleiniger
Betrachtung einer Kontaminanten. In diesem Fall liegt der minimale Wasserbedarf sogar
u¨ber den bei Betrachtung der einzelnen Kontaminanten. Die gleichzeitige Betrachtung
von mehreren Kontaminanten fu¨hrt also nicht zwangsla¨ufig zu einem geringeren Wasserbe-
darf. Vielmehr wird dadurch gewa¨hrleistet, dass fu¨r die Prozessanforderungen genu¨gend
Wasser vorhanden ist. Eine Betrachtung der einzelnen Kontaminanten und Auswahl des
maximalen Wasserbedarfs ha¨tte den tatsa¨chlichen Wasserbedarf zu niedrig abgescha¨tzt.
Die Wahl der Referenzkontaminante hat keinen Einfluss auf das Endergebnis. An
Hand des dritten Beispiels soll dies dargestellt werden. Bild 3.16(a) zeigt ein KMD mit
Kontaminante B als Referenz und den Konzentrationen der Kontaminante A in eckigen
Klammern. In diesem Fall ist die Kontaminante A von Prozess 1 zu Beginn des zweiten
Prozesses zu hoch. Wenn die Kontaminante B eine Konzentration von xIII1,g (A) = 40 ppm
erreicht, betra¨gt die Konzentration der Kontaminanten A xIII1,g (A) = 80 ppm und ist damit
ho¨her als die Eintrittskonzentration des zweiten Prozesses mit xe2,g(A) = 60 ppm. Dieses
Problem kann durch eine Eintrittskonzentrationsverschiebung gelo¨st werden, wie dies in
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Abbildung 3.16: Darstellung der Prozesse des Beispiels 3 im Konzentrations-
Massenstrom-Diagramm. Kontaminante B wurde als Referenzkon-
taminante gewa¨hlt.
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Abbildung 3.17: Vereinfachte Darstellung des Beispiels 3 (Tabelle 3.5 auf Seite 31) in
Form des Intervalldiagramms (Wang und Smith [2])
Abbildung 3.16(b) auf der vorherigen Seite dargestellt ist. Da nun an der Intervallgrenze
III keine der Austrittskonzentrationen von Prozess 2 ihren limitierenden Wert erreicht,
kann dies durch eine Austrittskonzentrationsverschiebung gewa¨hrleistet werden. In Ab-
bildung 3.16(c) auf der vorherigen Seite ist das Ergebnis dieser Verschiebung dargestellt.
Die Kontaminante B des Prozess 3 ist bereits an allen Intervallgrenzen limitierend, sodass
die Grenzsummenkurve eingezeichnet werden kann. Bild 3.16(d) auf der vorherigen Seite
zeigt dazu die entsprechende Betriebslinie. Der Frischwasserbedarf ergibt sich in diesem
Fall zu:
L˙min =
∆m˙p∗(B)
xp∗,g(B) − xFW (B) =
6, 2 kg/h
50 ppm
= 124 t/h
und ist identisch mit dem, fu¨r die Referenzkontaminante A bestimmten Frischwasser-
strom. Generell beeinflusst die Wahl der Referenzkontaminante das Ergebnis der Berech-
nung nicht, sofern die beno¨tigten Verschiebungen korrekt ausgefu¨hrt werden. Allerdings
vereinfacht sich die Berechnung, wenn die limitierende Kontaminante gewa¨hlt wird. Diese
steht jedoch nicht immer im voraus fest und kann sich bei komplexeren Systemen mehrfach
a¨ndern. Ziel der Verschiebungsregeln ist es, unabha¨ngig von der Wahl der Referenzkon-
taminante die Lage des Pinch und der Intervallgrenzen zu bestimmen.
3.4.2 Erweiterungen der Verschiebungsregeln
Die einfache Systematik, die Smith et al. in [2] [78] und [79] vorgestellt haben, la¨sst sich
bei komplexeren Systemen nicht ohne Weiteres anwenden. Im Rahmen dieser Arbeit wur-
de daher die Wasser-Pinch -Methode weiterentwickelt, um in der Praxis oft auftretende
Fa¨lle abzudecken. Durch eine Kombination dieser Regeln ko¨nnen auch Prozesse mit einer
beliebigen Anzahl von Kontaminanten betrachtet werden.
Bei den weiteren Betrachtungen wird von einer vereinfachten Darstellung der Prozesse
nach Wang und Smith [2] ausgegangen. Es wird auf die Information des u¨bertragenen
Massenstromes verzichtet, um bei einer gro¨ßeren Anzahl von Prozessen die U¨bersicht zu
gewa¨hrleisten. Bild 3.17 zeigt Beispiel 3 (Tabelle 3.5 auf Seite 31) in dieser Darstellung.
Das Diagramm zeigt lediglich die Anfangs- und Endpunkte der Prozesse im Bezug auf die
Referenzkontaminante. Diese bilden die Intervallgrenzen. Die entsprechenden Konzentra-
tionen der beiden Kontaminanten in den Prozessen sind in eckigen Klammern angegeben.
Diese Darstellung wird als Intervalldiagramm bezeichnet.
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Im Folgenden werden die in dieser Arbeit betrachteten Sonderfa¨lle an je einem Beispiel
erla¨utert.
3.4.2.1 Komplexe Verschiebungsregeln bei mehreren Prozessen
Werden mehr als zwei Prozesse mit mehreren Kontaminanten betrachtet, so werden die
Verschiebungen komplexer und es muss u.U. von der Vorgehensweise nach Wang und
Smith abgewichen werden. Bild 3.18(a) auf der na¨chsten Seite zeigt ein Diagramm mit
3 Prozessen und je 2 Kontaminanten (Werte siehe Tabelle C.1). Es wurden noch keine
Verschiebungen durchgefu¨hrt. Die Kontaminanten werden mit einem linearen U¨bertra-
gungsverha¨ltnis u¨bertragen.
Die erste Intervallgrenze, die betrachtet werden muss, ist die Grenze 50 ppm . Die
Konzentration der zweiten Kontaminante ist im ersten Prozess mit xII1,g(B) = 100 ppm
gro¨ßer als im zweiten Prozess mit xe2,g(b) = 80 ppm. Da hier nur zwei Prozesse existieren,
kann das oben beschriebene Verfahren angewendet werden. Durch eine Eintrittskonzen-
trations-Verschiebung wird der Anfang des zweiten Prozesses auf die Ho¨he x1,g(B) =
80 ppm gebracht (Abbildung 3.18(b) auf der na¨chsten Seite) und die Intervallgrenze II
dorthin verschoben.
An der folgenden Intervallgrenze (n = III) existieren ein startender und zwei kreu-
zende Prozesse. Hier muss gewa¨hrleistet werden, dass Wasser sowohl aus Prozess 1 als
auch aus Prozess 2 in Prozess 3 mit xIII3,g (B) = 100 ppm genutzt werden kann. Es muss
demnach einmal der Punkt mit x1,g(B) = 100 ppm im ersten Prozess und der Punkt
x2,g(B) = 100 ppm im zweiten Prozess gesucht werden. Der Punkt mit dem geringeren
Wert wird zur neuen Startgrenze des Prozesses 3 (Bild 3.18(c) auf der na¨chsten Seite).
An der Endgrenze des ersten Prozess (xIV1,g(A) = 150 ppm) muss der zweite Prozess
gestaucht werden, da die Konzentration der Kontaminante B mit xIV2,g(B) = 256 ppm
niedriger ist, als die Austrittskonzentration des ersten Prozess mit xIV1,g(B) = 300 ppm.
Wu¨rde die Verschiebung allerdings wie bei Wang und Smith [2] beschrieben durchgefu¨hrt,
wu¨rde sich auch der Punkt xIII2,g (B) = 96 ppm, der den Anfang des dritten Prozesses fest-
legt, verschieben. Um zu verhindern, dass die Startgrenze des dritten Prozesses erneut
korrigiert werden muss, wird der zweite Prozess erst ab der nachfolgenden Grenze ge-
staucht. Bild 3.18(d) auf der na¨chsten Seite zeigt das Ergebnis. Die Konzentrationen
der Kontaminante des zweiten Prozesses haben sich an der Grenze n = III nicht mehr
vera¨ndert.
Auch der dritte Prozess muss an der Intervallgrenze n = IV gestaucht werden, um ei-
ne Wiederverwendung des Wassers vom ersten zum dritten Prozess zu ermo¨glichen. Dies
wurde ebenfalls im Bild 3.18(d) auf der na¨chsten Seite beru¨cksichtigt. Da dieser Pro-
zess erst an der vorherigen Grenze beginnt, unterscheidet sich die Vorgehensweise nicht
von der oben beschriebenen. Als na¨chstes muss die neue Endgrenze des zweiten Pro-
zesses (n = V ) kontrolliert werden. Hier hat die Kontaminante B sowohl im zweiten
als auch im dritten Prozess die Konzentration 320 ppm, d.h. es liegt bereits eine limitie-
rende Konzentration vor. Es mu¨ssen keine weiteren Verschiebungen durchgefu¨hrt werden.
3.4.2.2 Iterative Ermittlung der Intervallgrenze
a) Werden mehrere Prozesse betrachtet, so ist es eventuell no¨tig, iterativ die neuen Inter-
vallgrenzen zu ermittlen, da eine oder mehrere Intervallgrenzen mehrfach u¨berpru¨ft
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Abbildung 3.18: Intervalldiagramme der Prozesse, Beispiel 4 (Tabelle C.1)
werden mu¨ssen. In Bild 3.19(a) auf der na¨chsten Seite wird eine Situation gezeigt, in
der der Anfang eines Prozesses unter das Ende eines anderen geschoben werden muss
(Beispiel 5, Grenzwerte der Prozesse in Tabelle C.4). Die erste Intervallgrenze, an
der das Wasser nicht wiederverwendet werden kann, ist die Grenze n = IV . Hier ist
die Konzentration der zweiten Kontaminante im zweiten Prozess mit xIV2,g(B) = 300
ppm ho¨her als die Konzentration im dritten Prozess mit xIV3,g(B) = 150 ppm und
letzterer muss verschoben werden. Der Punkt im Prozess 2 mit x2,g(B) = 150 ppm
liegt bei x2,g(A) = 75 ppm. Der dritte Prozess muss also unter die Intervallgrenze
n = III geschoben werden, an der Prozess 1 endet. Je nach Konzentrationsspan-
ne und U¨bertragungsverhalten der einzelnen Prozesse ist es notwendig, dass die
Verha¨ltnisse an der neuen Intervallgrenze n = IV neu u¨berpru¨ft werden mu¨ssen.
Bild 3.19(b) auf der na¨chsten Seite zeigt dieselben Prozesse nach der Verschiebung
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Abbildung 3.19: Intervalldiagramme der Prozesse, Beispiel 5 (Tabelle C.4)
der Eintrittskonzentration des dritten Prozesses. Man erkennt, dass die Konzen-
tration der Kontaminante B im dritten Prozess an der Intervallgrenze n = IV mit
xIV3,g(B) = 175 ppm zu niedrig ist, um Wasser des ersten Prozesses mit x
IV
1,g(B) = 200
ppm zu nutzen. Es ist also erforderlich, zusa¨tzlich eine Austrittskonzentrations-
Verschiebung des dritten Prozesses durchzufu¨hren. Bild 3.19(c) zeigt die Situation
nach dieser Verschiebung. Da der an der Intervallgrenze V endende dritte Prozes-
se nicht im zweiten Prozess wieder verwendet werden kann (xV3,g(A) = 250 ppm >
xV2,g(A) = 125 ppm), mu¨sste zusa¨tzlich eine Austrittskonzentrations-Verschiebung
des zweiten Prozesses durchgefu¨hrt werden. Dieser mu¨sste unter die Eintrittskon-
zentration des dritten Prozesses verschoben werden, wodurch fu¨r Kontaminante 2
die notwendige Bedingung nicht erfu¨llt ist (xIV3,g(B) = 400 ppm > x
IV
2,g(B) = 200 ppm
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in Abbildung 3.19(d)). Da weder Wasser aus Prozess 2 in Prozess 3 noch umge-
kehrt Wasser aus Prozess 3 in Prozess 2 wieder verwendet werden kann, wird die
Austrittskonzentration des zweiten Prozess nicht verschoben.
b) Im Bild 3.20(a) auf der na¨chsten Seite ist das Beispiel 6 (Grenzwerte der Prozesse in
Tabelle C.5) dargestellt. An der Intervallgrenze n = III muss zum ersten Mal ein
Prozess verschoben werden. Sowohl im ersten als auch im zweiten Prozess ist die
Konzentration der Kontaminante B mit xIII1,g (B) = 200 ppm bzw. x
III
2,g (B) = 183, 3
ppm zu hoch, um das Wasser im dritten Prozess zu benutzen. Eine Wiederverwen-
dung des Wassers aus Prozess 1 in Prozess 3 ist allerdings nur mo¨glich, wenn der
dritte Prozess so weit nach unten verschoben wird, dass er vor dem zweiten beginnt.
Fu¨r den zweiten Prozess ist an der Intervallgrenze n = II ein kreuzender Prozess
hinzugekommen. Es muss kontrolliert werden, ob die Position des zweiten Prozesses
korrigiert werden muss. Bild 3.20(b) auf der na¨chsten Seite zeigt die Situation nach
der Verschiebung des dritten Prozesses. Es wird deutlich, dass der zweite Prozess
ebenfalls verschoben werden muss, da nun die Konzentrationen der Kontaminanten
im dritten Prozess an der neuen Intervallgrenze n = III ho¨her sind als im zweiten
Prozess und damit Wasser vom 3. Prozess an dieser Stelle nicht im 2. Prozess
genutzt werden kann. Bild 3.20(c) auf der na¨chsten Seite zeigt das Resultat dieser
Verschiebung. Die Prozesse 2 und 3 starten an der gleichen Intervallgrenze. Die
Endgrenzen ko¨nnen nach den grundlegenden Regeln behandelt werden, wenn die
Stauchungen (Prozess 2) und Streckungen (Prozess 3) erst ab der vorherigen In-
tervallgrenze durchgefu¨hrt werden. Bild 3.20(d) auf der na¨chsten Seite zeigt die
Prozesse, nachdem alle Verschiebungen abgeschlossen sind.
3.4.2.3 Prozess liegt außerhalb des Grenzkonzentrationsbereichs der anderen
Prozesse
Ein weiteres Problem ergibt sich, wenn ein Prozess, wie Prozess 3 in Bild 3.21(a) auf
Seite 40 (Grenzwerte der Prozesse in Tabelle C.6), bezu¨glich einer Kontaminante ganz
außerhalb des Konzentrationsbereichs der anderen Prozesse liegt. Zuna¨chst sieht es so
aus, als ob eine Verschiebung des dritten Prozesses u¨berflu¨ssig wa¨re. Da es allerdings
nicht mo¨glich ist, Wasser aus Prozess 1 und 2 im Prozess 3 wiederzuverwenden, ist es
notwendig, die Eintrittskonzentration von Prozess 3 zu verschieben. Bild 3.21(b) zeigt
das Ergebnis. Da Prozess 3 in den Konzentrationsbereich der beiden anderen Prozes-
se geschoben wurde, mu¨ssen die Grenzen n = IV und n = V , wie zuvor beschrieben,
erneut kontrolliert werden. An beiden Stellen wird der thermodynamische Grenzfall fu¨r
keine der beiden Kontaminanten erreicht, sodass weitere Verschiebungen erforderlich sind.
Bild 3.21(c) auf Seite 40 zeigt die Situation, nachdem alle Verschiebungen durchgefu¨hrt
wurden.
3.4.2.4 Grenzeintrittskonzentrationen des ersten startenden Prozesses liegen
oberhalb der Frischwasserkonzentrationen
Selbst bei der Betrachtung von nur zwei Prozessen reichen die einfachen, von Y. P. Wang
und R. Smith [2] aufgestellten Regeln nicht immer aus.
Es kann vorkommen, dass die Eintrittskonzentrationen des ersten startenden Prozesses
fu¨r eine oder mehrere oder sogar alle Kontaminanten oberhalb der Frischwasserkonzentra-
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Abbildung 3.20: Intervalldiagramme der Prozesse, Beispiel 6 (Tabelle C.5)
tion liegen. Der Fall, dass die Konzentration fu¨r eine Kontaminante oberhalb der Frisch-
wasserkonzentrationen liegt, ist in Abbildung 3.22(a) auf Seite 41 dargestellt (Grenzwerte
der Prozesse in Tabelle C.7). Die Frischwasserkonzentrationen betragen [0 ppm, 0 ppm].
Kontaminante A von Prozess 1 startet mit Frischwasserkonzentration, wa¨hrend die Kon-
zentration von Kontaminante B mit xe1,g(B) = 80 ppm oberhalb der Frischwasserkonzen-
tration liegt. Da nur Frischwasser zur Verfu¨gung steht, muss Prozess 1 auf jeden Fall mit
Frischwasser versorgt werden, sodass sich bei dem betrachteten proportionalen U¨bertra-
gungsverhalten die in Abbildung 3.22(b) auf Seite 41 dargestellten Konzentrationen fu¨r
Kontaminante B einstellen wu¨rden (xe1,g(B) = 0 ppm und x
a
1,g(B) = 120 ppm). Dies wird
in der weiteren Anwendung der Verschiebungsregeln beru¨cksichtigt. Es folgen eine Ein-
trittskonzentrationsverschiebung des 2. Prozess auf xe1,g(B) = x
e
2,g(B) = 50 ppm (siehe
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Abbildung 3.21: Intervalldiagramme der Prozesse, Beispiel 7 (Tabelle C.6)
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Abbildung 3.22: Intervalldiagramme der Prozesse, Beispiel 8a (Tabelle C.7), Frisch-
wasserkonzentrationen: [0 ppm, 0 ppm]
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Abbildung 3.22(c) auf der vorherigen Seite) und eine Streckung des 2. Prozess, sodass
Wasser aus Prozess 1 bei den Konzentrationen [100 ppm, 133 ppm] in den 2. Prozess gelei-
tet werden kann (siehe Abbildung 3.22(d)). Ha¨tte man die Frischwasserkonzentrationen
nicht beru¨cksichtigt, so wa¨re bei dem vorliegenden Beispiel nur eine Austrittskonzentra-
tions-Verschiebung mo¨glich gewesen, wie sie in Abbildung 3.22(a) auf der vorherigen Seite
gestrichelt dargestellt ist. Hier ha¨tte nur Wasser aus Prozess 1 bei einer Konzentration
von [100 ppm, 200 ppm] in Prozess 2 wiederverwendet werden ko¨nnen, was einen ho¨heren
Gesamtwasserbedarf zur Folge gehabt ha¨tte.
Liegen alle Eintrittskonzentrationen des ersten startenden Prozesses oberhalb der
Feedkonzentrationen, so ergibt sich eine a¨hnliche Vorgehensweise. In Abbildung 3.23(a)
ist ein leicht abgewandeltes Beispiel dargestellt (Grenzwerte der Prozesse in Tabelle C.8).
Beide Eintrittskonzentrationen von Prozess 1 [20 ppm, 80 ppm] liegen oberhalb der Feed-
konzentrationen [0 ppm, 0 ppm]. Da keine andere Wasserquelle vorhanden ist, mu¨sste auch
dieser Prozess mit Frischwasser versorgt werden. Frischwasser wu¨rde so eingesetzt wer-
den, dass fu¨r eine Kontaminante die limitierenden Werte erreicht werden. Somit kann ein
geringerer Wasserstrom als der Grenzstrom eingesetzt werden. In Abbildung 3.23(b) auf
der na¨chsten Seite sind die daraus resultierenden Konzentrationen fu¨r Prozess 1 darge-
stellt. Auch hier folgen eine Eintrittskonzentrationsverschiebung des 2. Prozesses auf
xe1,g(B) = x
e
2,g(B) = 50 ppm (siehe Abbildung 3.23(c)) und eine Streckung des 2. Prozess,
sodass Wasser aus Prozess 1 hier bei den Konzentrationen [110 ppm, 150 ppm] in den 2.
Prozess geleitet werden kann (siehe Abbildung 3.23(d) auf der na¨chsten Seite).
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Abbildung 3.23: Intervalldiagramme der Prozesse, Beispiel 8b (Tabelle C.8), Maxi-
male Konzentrationen des Feedstroms: [0 ppm, 0 ppm]
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Abbildung 3.24: Schematische Darstellung des U¨bertragungsverhaltens
3.4.3 Unterschiedliche Arten des U¨bertragungsverhaltens
Wie bereits zu Beginn des Abschnitts 3.4.1 dargestellt, muss bei Mehrkontaminanten-
Systemen die simultane U¨bertragung aller Kontaminanten beru¨cksichtigt werden. Zur
Ermittlung der Grenzsummenkurve und damit der Intervallgrenzen sind deshalb das
U¨bertragungsverhalten des betrachteten Stoffsystems zu definieren und anhand dessen die
Verschiebungsregeln durchzufu¨hren. In der Literatur wurde nur das proportionale U¨ber-
tragungsverhalten betrachtet, die Gu¨ltigkeit der Vorgehensweise bei beliebigem U¨bertra-
gungsverhalten aber bisher nicht nachgewiesen. Demgegenu¨ber ist es in der Praxis oft
notwendig, auch komplexere Arten des U¨bertragungsverhaltens zu betrachten. Werden
z.B. Stoffu¨bertragermodelle zur Beschreibung und Optimierung der Prozesse verwendet,
so muss auch das dadurch definierte U¨bertragungsverhalten in der Wasser-Pinch - Me-
thode betrachtet werden (vergleiche dazu Abschnitt 4.2). Im Folgenden werden nun die
Auswirkungen komplexeren U¨bertragungsverhaltens auf die Ergebnisse der Wasser-Pinch
-Methode dargestellt und damit der fehlende Nachweis gebracht.
Das proportionale U¨bertragungsverhalten ist durch Gleichung (3.4.1) definiert und
wurde den Betrachtungen in den vorherigen Abschnitten zugrunde gelegt. In Abbil-
dung 3.24(a) ist dieses Verhalten schematisch dargestellt. Es la¨sst sich als Gerade in
einem Diagramm mit den Konzentrationsachsen der beiden Kontaminanten darstellen.
Die Achsenabschnitte sind dabei durch die Differenz der Eintritts- und Austrittskonzen-
trationen definiert. Im Rahmen dieser Arbeit wurde untersucht, wie sich auch andere
Formen des U¨bertragungsverhalten mit der Wasser-Pinch -Methode und den bisher defi-
nierten Verschiebungsregeln darstellen lassen.
3.4.3.1 Proportionales U¨bertragungsverhalten mit unterem und oberem
Schwellenwert
Ein gegenu¨ber dem bisher betrachteten leicht abgewandeltes U¨bertragungsverhalten erha¨lt
man, wenn die U¨bertragung der Kontaminante B erst stattfindet, wenn Kontaminante A
einen bestimmten unteren Schwellenwert u¨berschritten hat. In Abbildung 3.24(b) ist
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dieses Verhalten schematisch dargestellt. Eine U¨bertragung der Kontaminante B findet
erst statt, wenn Kontaminante A die Schwellenkonzentration xs(A) erreicht hat. Fu¨r
Konzentrationen x(A) ≥ xs(A) ist die U¨bertragung proportional. Damit la¨sst sich die
Konzentration der Kontaminante B an einer beliebigen Intervallgrenzen n des Prozesses
i wie folgt berechnen:
xni (A) ≤ xsi (A) → xni (B) = xei (B)
xni (A) > x
s
i (A) → xni (B) = xei (B) + (xai (B)− xei (B))
xni (A)− xsi (A)
xai (A)− xsi (A)
(3.4.3)
mit
xsi (A) = Schwellenkonzentration der Kontaminante k im Prozess i
Die Verschiebungsregeln aus den vorherigen Kapiteln gelten auch fu¨r dieses U¨bertra-
gungsverhalten. Es mu¨ssen jedoch zusa¨tzliche Intervallgrenzen an den Schwellenkonzen-
trationen xsi (B) betrachtet werden. Die Austrittskonzentration x
a
i (B) der Kontaminante
B nach einer Austrittskonzentration-Verschiebung la¨sst sich nach den folgenden Gleichun-
gen berechnen:
xni (A) ≤ xsi (A) → xai (B) = (xai (A) − xsi (A)) + xei (B)
xni (A) > x
s
i (A) → xai (B) = xei (B) + (xni (B)− xei (B))
xai (A)− xsi (A)
xni (A)− xsi (A)
(3.4.4)
Betrachtet man die Verschiebungen fu¨r Beispiel 4 (Tabelle C.1) mit einer Schwellenkon-
zentration von xs(A) = 100 ppm fu¨r alle Prozesse, so erha¨lt man die in Abbildung 3.25 auf
der na¨chsten Seite dargestellten Intervalldiagramme (vgl. dazu die Intervalldiagramme in
Abbildung 3.18 auf Seite 36). In den Abbildungen C.1 und C.2 sind die Ergebnisse in Form
der Netzwerkdiagramme fu¨r Beispiel 4 ohne und mit Schwellenkonzentration dargestellt.
Ein Schwellenwert kann nicht nur den Start der Stoffu¨bertragung der Kontaminante
B begrenzen, sondern auch deren Ende. Man spricht dann von einem oberen Schwellen-
wert. Dies bedeutet, dass ab einer bestimmten Schwellenkonzentration xsi (A) der Kon-
taminante A die Kontaminante B nicht mehr aufgenommen werden kann, wie dies in
Abbildung 3.24(b) auf der vorherigen Seite gestrichelt dargestellt ist. Hier la¨sst sich die
Konzentration der Kontaminante B an einer beliebigen Intervallgrenzen n des Prozess i
wie folgt berechnen:
xni (A) < x
s
i (A) → xni (B) = xei (B) + (xai (B)− xei (B))
xni (A)− xei (A)
xsi (A)− xei (A)
xni (A) ≥ xsi (A) → xni (B) = xai (B) (3.4.5)
Es sind natu¨rlich auch beide Schwellenwerte mo¨glich, die fu¨r jeden Prozess und bei mehr
als 2 Kontaminanten fu¨r jedes U¨bertragungsverhalten zwischen den verschiedenen Kon-
taminanten unterschiedlich sein ko¨nnen.
3.4.3.2 Durch Apparatemodellierung bestimmtes U¨bertragungsverhalten
Werden die Grenzwerte der Prozesse durch eine Apparate-Modellierung mit bekannten
Gleichgewichtsfunktionen ermittelt, so ist das U¨bertragungsverhalten nicht mehr propor-
tional. Das U¨bertragungsverhalten folgt einer gekru¨mmten monotonen Kurve, wie dies
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Abbildung 3.25: Intervalldiagramme der Prozesse, Beispiel 4 (Tabelle C.1) bei
proportionalem U¨bertragungsverhalten und Schwellenkonzentration
xs(A) = 100 ppm
in Abbildung 3.26 auf der na¨chsten Seite dargestellt ist. Die Modellierung der Appa-
rate und Gleichgewichtszusta¨nde kann auch zur Ermittlung des U¨bertragungsverhaltens
genutzt werden. In Kapitel 4.2 wird genauer auf die verschiedenen Modelle und die Er-
mittlung der Grenzwerte eingegangen. Im Folgenden soll das Vorgehen beispielhaft fu¨r
die Absorption in einer Bodenkolonne dargestellt werden.
Nach Wankat [80] kann die Stufenzahl einer Bodenkolonne analytisch nach der Kremser-
Gleichung berechnet werden. Es mu¨ssen jedoch die folgenden Anforderungen an das Sy-
stem gestellt werden:
• Das Tra¨gergas muss im Waschmittel unlo¨slich sein.
• Die zu absorbierende Komponenten werden nicht aus der Lo¨sung wieder ausgetrie-
ben.
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Abbildung 3.26: Durch die Kremser-Gleichung definiertes U¨bertragungsverhalten
(Ag(A) = 0, 4; Ag(B) = 0, 59; ε = 0, 001)
• Der Prozess verla¨uft isotherm und isobar.
• Das Verha¨ltnis L˙
G˙
ist konstant.
• Die Absorptionswa¨rme ist vernachla¨ssigbar.
• Das Gleichgewicht verla¨uft linear (Gleichung (3.1.9)). Diese Annahme ist realistisch
fu¨r stark verdu¨nnte Lo¨sungen und wird durch das Henrysche Gesetz y = H × x
erfu¨llt.
Die Kremser-Gleichung zur Berechnung der theoretischen Stufenzahl N einer Gegen-
strom-Absorptionskolonne lautet (bezogen auf die Waschmittelseite)
NST =
ln
[(
1 − L˙
m G˙
)(
xe− xa∗
xa− xa∗
)
+ L˙
m G˙
]
ln
[
m G˙
L˙
] (3.4.6)
Fu¨r ein Mehrkontaminantensystem mit zwei Kontaminanten x(A) und x(B) erha¨lt
man mit Gleichung (3.1.9) mit der Eintrittskonzentration xe = xeg bis zur Grenzkonzen-
tration xg(A) = x
∗(A) − ε(A) die beno¨tigte Anzahl der Stufen NST,g aus
NST,g =
ln
[(
1 − A−1g (A)
)(
xeg(A)− xg(A)− ε(A)
−ε(A)
)
+ A−1g (A)
]
ln
[
Ag(A)
] (3.4.7)
=
ln
[(
1 − A−1g (B)
)(
xeg(B)−xg(B)− ε(B)
−ε(B)
)
+ A−1g (B)
]
ln
[
Ag(B)
] (3.4.8)
mit
Grenz-Absorptionsfaktor Ag(A) = m(A) G˙L˙g bzw. Ag(B) =
m(B) G˙
L˙g
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Abbildung 3.27: Intervalldiagramme der Prozesse, modifiziertes Beispiel 4 (Tabelle
C.2, Ag(A) = 0, 49, A(B) = 0, 4 und ε(A) = ε(B) = 0, 1, Referenz-
kontaminante A) bei U¨bertragungsverhalten anhand der Kremser-
Gleichung
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L˙g = Grenzstrom des Prozesses
Aus Gleichung (3.4.8) la¨sst sich bei bekanntem NST,g (Gleichung (3.4.7)) die Grenzkon-
zentration der Kontaminante B an der Stelle xg(A) wie folgt berechnen
xg(B) =
(ANST,gg (B) − A−1g (B)
1 − A−1g (B)
− 1
)
ε(B) + xeg(B) (3.4.9)
Durch die Gleichungen (3.4.7) und (3.4.9) ist somit das U¨bertragungsverhalten defi-
niert. Es la¨sst sich, wie in Abbildung 3.26 auf Seite 47 fu¨r Ag(A) = 0, 4, Ag(B) = 0, 59
und ε(A) = ε(B) = 0, 001 dargestellt, als gekru¨mmte monotone Kurve auftragen. Fu¨r
eine Nutzung dieses U¨bertragungsverhaltens innerhalb der Wasser-Pinch -Methode ist die
Kenntnis der Grenz-Absorptionsfaktoren und minimalen Konzentrationsunterschiede fu¨r
die Kontaminanten notwendig. Als Eingangsgro¨ßen sind deshalb nicht mehr die Grenz-
Eintritts- und Grenz-Austrittskonzentrationen aller Kontaminanten anzugeben, sondern
nur die einer Referenzkontaminante. Die anderen Konzentrationen ko¨nnen nicht mehr frei
gewa¨hlt werden, sondern mu¨ssen mit den Gleichungen (3.4.7) und (3.4.9) aus diesen Wer-
ten berechnet werden. In Kapitel 4.2 wird dargestellt, wie diese Gro¨ßen zur Optimierung
der Apparate bei optimalen Waschmittelstro¨men5 genutzt werden ko¨nnen.
Anhand des modifizierten Beispiels 4 (Tabelle C.1, Ag(A) = 0, 49, Ag(B) = 0, 4 und
ε(A) = ε(B) = 0, 1, Referenzkontaminante A) ist in Abbildung 3.27 auf der vorherigen
Seite der Verlauf der Verschiebungen dargestellt. Im Anhang C.4 und C.5 sind die Ergeb-
nisse in Form der Netzwerkdiagramme fu¨r das modifizierte Beispiel 4 mit proportionalen
U¨bertragungsverhalten und mit U¨bertragungsverhalten anhand der Kremser-Gleichung
dargestellt.
Eine a¨hnliche Vorgehensweise erha¨lt man fu¨r andere Apparatemodellierungen wie z.B.
das HTU/NTU-Modell fu¨r Fu¨llko¨rperkolonnen [35] oder aber auch andere monotone Kor-
relationen.
3.4.3.3 Durch nicht-monotone Korrelation modelliertes U¨bertragungsverhal-
ten
Die bisherigen Modelle des U¨bertragungsverhalten stellen monotone Verla¨ufe dar, d.h.
fu¨r jede Zunahme der Konzentration von Kontaminante A erha¨lt man eine Zunahme der
Konzentration der Kontaminante B. Mit der Wasser-Pinch -Methode lassen sich aber auch
nicht-monotone U¨bertragungsverhalten und damit im Allgemeinen auch ein nichtlineares
Gleichgewicht behandeln. In Abbildung 3.28(a) auf der na¨chsten Seite ist beispielhaft
eine nicht-monotone Korrelation dargestellt. Wird hier die Konzentration xmax(A) der
Kontaminante A erreicht, so kann Kontaminante B nicht weiter aufgenommen werden,
sondern wird mit steigender Konzentration x(A) > xmax(A) wieder ausgetrieben.
Dieses U¨bertragungsverhalten la¨ßt sich durch die Korrelation
xg(B) = 350 ∗ sin (0, 008 ∗ xg(A)) (3.4.10)
beschreiben. In Abbildung 3.28(b) auf der na¨chsten Seite sind zusa¨tzlich die Grenzstro¨me
fu¨r das modifizierte Beispiel 4 (Grenzwerte in Tabelle C.3) eingezeichnet. Man erkennt,
dass die Wiederverwendung von Wasser aus den Prozessen 1 (L˙1,g) und 2 (L˙2,g) in Prozess
5Diese werden durch die minimalen Gesamtkosten (Apparate- + Betriebsmittelkosten) definiert.
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Abbildung 3.28: Durch eine nicht-monotone Korrelation definiertes U¨bertragungsver-
halten (Beispiel4c (Tabelle C.3))
3 (L˙3,g) zur Ru¨cklo¨sung von Kontaminante B fu¨hren wu¨rde. Es muss also bei den Ver-
schiebungsregeln beru¨cksichtigt werden, dass kein Prozessendwasser aus dem schraffierten
Bereich in Prozess 3 verwendet werden kann. In Abbildung 3.29 auf der na¨chsten Seite
sind die Intervall-Diagramme fu¨r dieses Beispiel dargestellt. An der Intervallgrenze IV
ko¨nnte Prozessendwasser aus Prozess 1 sowohl in Prozess 2 als auch Prozess 3 wieder-
verwendet werden. Da die Grenzkonzentration xIV3,g(B) = 326 ppm an der Intervallgrenze
IV gro¨ßer ist als die Grenzkonzentration xV I3,g(B) = 318 ppm an der Intervallgrenze V I
wu¨rde die mit dem Prozessendwasser eingebrachte Kontaminante B wieder zuru¨ckgelo¨st
werden. Um dies zu vermeiden, muss eine Verschiebung des Prozesses 3 durchgefu¨hrt
werden. Die notwendige Austrittskonzentrationsverschiebung ergibt sich aus der Forde-
rung, dass die Ru¨cklo¨sung von Kontaminante B durch Verwendung von Wasser aus den
Prozessen 1 und 2 in Prozess 3 vermieden werden muss. Dies hat natu¨rlich Folgen fu¨r
den notwendigen Wasserverbrauch, wie am Vergleich der Ergebnisse in Form der Netz-
werkdiagramme fu¨r das modifizierte Beispiel 4 mit proportionalen U¨bertragungsverhalten
(Anhang C.6, L˙min = 137t/h) und mit U¨bertragungsverhalten nach der Korrelation aus
Gleichung (3.4.10) (Anhang C.7, L˙min = 143t/h) zu erkennen ist.
3.5 Frischwasserbedarf bei mehreren Feedstro¨men
Im Fall, dass mehrere Feedstro¨me6 zur Verfu¨gung stehen, a¨ndert sich die Konstruktion
der Betriebslinie und die Ermittlung des minimalen Wasserverbrauchs. Dies soll an einem
Beispiel mit 2 Feedstro¨men L˙1 und L˙2 sowie den Grenzwerten aus Beispiel 1 (Tabelle 3.1)
erkla¨rt werden. Dabei wird angenommen, dass teilkontaminiertes Wasser L˙1 mit einer
Konzentration von x1,FW = 60 ppm als der weniger wertvolle Feedstrom weitmo¨glichst
verwendet und mo¨glichst wenig vom wertvollen Feedstrom L˙2 mit der Konzentration
x2,FW = 0 ppm eingesetzt werden soll.
In Abbildung 3.30 ist die Vorgehensweise graphisch dargestellt. Die Feedkonzentratio-
nen werden als zusa¨tzliche Intervallgrenzen hinzugefu¨gt. Sind die zur Verfu¨gung stehenden
6Feedstro¨me = Externe Wasserstro¨me unterschiedlicher Konzentrationen, die zur Aufnahme von Kon-
taminanten genutzt werden ko¨nnen
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Abbildung 3.29: Intervalldiagramme der Prozesse, modifiziertes Beispiel 4 (Tabelle
C.3, Referenzkontaminante A) bei U¨bertragungsverhalten anhand
der Korrelation xg(B) = 350 ∗ sin (0, 008 ∗ xg(A))
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Abbildung 3.30: Grenzsummenkurve und minimale Betriebslinie des Beispiels 1 bei
2 Feedstro¨men
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Abbildung 3.31: Grenzsummenkurve und minimale Betriebslinie des Beispiels 1 bei
2 Feedstro¨men und Beschra¨nkung von L˙2 auf 60 t/h
Mengen der Feedstro¨me nicht begrenzt, so muss nur der bis zur Konzentration x1,FW zu
u¨bertragene Massenstrom durch Frischwasser L˙2 aufgenommen werden. Dies entspricht
der Geraden durch die Feedkonzentration x2,FW und dem Schnittpunkt der Grenzsum-
menkurve mit der Feedkonzentration x1,FW . Der notwendige Frischwasserstrom kann aus
dem Kehrwert der Steigung dieser Geraden ermittelt werden:
L˙2,min =
3∑
i=1
∆m˙FW1i
x1,FW − x2,FW =
3∑
i=1
(
L˙i,g ∗ (x1,FW − xei,g)
)
x1,FW − x2,FW
=
2, 6 kg/h
(60 − 0) ppm = 43, 33 t/h (3.5.1)
mit
∆m˙FW1i = bis zur Feedkonzentration x1,FW von Prozess i u¨bertragener
Massenstrom
Der an das teilkontaminierte Wasser zu u¨bertragene Massenstrom ergibt sich aus dem
gesamt bis zum Pinch zu u¨bertragenen Massenstrom abzu¨glich dem an den Frischwasser-
strom L˙1 bis zum Pinch u¨bertragenen Massenstrom. Graphisch ergibt sich daraus die in
Abbildung 3.30 dargestellte Gerade L˙1,min. Den notwendige Mengenstrom (Kehrwert der
Steigung) erha¨lt man mit
L˙1,min =
∆m˙pi − L˙2,min ∗ (xpg − x2,FW )
xpg − x1,FW
=
9 kg/h − 43, 33 t/h ∗ (100 − 0) ppm
(100 − 60) ppm = 116, 6 t/h. (3.5.2)
Ist der zur Verfu¨gung stehende Mengenstrom einer der Feedstro¨me begrenzt, so a¨ndert
sich die Vorgehensweise geringfu¨gig. Fu¨r das obige Beispiel werde angenommen, dass der
Mengenstrom L˙1 maximal 60t/h betragen soll. Die Vorgehensweise ist in Abbildung 3.31
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dargestellt. Ausgehend vom Pinch la¨sst sich der durch L˙1 aufgenommene Massenstrom
∆m˙FW1 auftragen:
∆m˙FW1 = L˙1 ∗ (xpg − x1,FW ) = 60 t/h ∗ (100 − 60) ppm = 2, 4 kg/h (3.5.3)
Damit la¨sst sich der notwendige Frischwasserstrom L˙2,min wie folgt berechnen:
L˙2,min =
∆m˙pi − ∆m˙FW1
xpg − x2,FW
=
9 kg/h − 2, 4 kg/h
(100 − 0) ppm = 66, 6 t/h (3.5.4)
Durch graphische Addition der Feedstro¨me la¨sst sich der Verlauf der Betriebslinien
ermitteln, wie dies in den Abbildungen 3.30 und 3.31 dargestellt ist. Analog verla¨uft die
Berechnung bei mehr als zwei Feedstro¨men.
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3.6 Regeneration des Abwassers
Bereits kontaminiertes Wasser kann in weiteren Prozessen nur dann wiederverwendet wer-
den, wenn die Konzentration einer Kontaminante im Wasser die maximale Eingangs-
konzentration (Grenzkonzentration) des Prozesses an der jeweiligen Intervallgrenze nicht
u¨berschreitet. Ist dies nicht gegeben und soll dennoch kontaminiertes Wasser wiederver-
wendet werden, so kann das so genannte Prozessendwasser 7 einem Regenerationspro-
zess unterzogen werden. Beispiele fu¨r solche Regenerationsstufen sind Desorptionsstu-
fen, Sedimentationsbecken, Filter, Eindampfanlagen usw. Prinzipiell unterscheiden sich
die Regenerationsprozesse nicht von abschließenden Abwasserbehandlungsprozessen. Der
Unterschied besteht nur darin, dass das regenerierte Wasser wiederverwendet bzw. in
einem Kreislauf den Prozessen zugefu¨hrt wird. Im Weiteren wird die Regeneration als
Zwischenregeneration bezeichnet, wenn die Wiederverwendung des regeneriertem Wassers
in solchen Prozessen ausgeschlossen ist, in denen dieses Wasser bereits genutzt worden
ist. Ansonsten wird von einem Regenerationskreislauf gesprochen. Eine Regeneration ist
dann immer als Zwischenregeneration zu gestalten, wenn sich nicht regenerierbare Kon-
taminanten in einem Regenerationskreislauf anreichern ko¨nnten.
Die Leistung des Regenerationsprozesses kann durch eine der beiden folgenden Gro¨ßen
charakterisiert werden:
1. konstante Austrittskonzentration x0(k)
xaR(k) = x0(k) (3.6.1)
mit
xaR(k) = Konzentration der Kontaminante k nach der Regeneration
Es wird angenommen, dass die Regenerationsleistung R(k) unabha¨ngig von der
eintretenden Menge und Konzentration angepasst werden kann, sodass x0(k) erreicht
werden kann. Werden mehrere Regenerationsprozesse durchlaufen, bestimmt der
Grenzwert x0(k) die insgesamt erreichte Konzentration.
In Abbildung 3.32(a) auf der na¨chsten Seite ist der resultierende Verlauf der Regene-
rationsleistung in Abha¨ngigkeit von der Regenerationseintrittskonzentration xeR,j bei
konstanter Austrittskonzentration x0(k) dargestellt.Ausgehend von dem Fall, dass
keine Regeneration durchgefu¨hrt wird (vergleiche Betriebslinie ohne Regeneration
→ R = 0), na¨hert sich der Verlauf der Regenerationsleistung mit gro¨ßer werdende
Regenerations-Eintrittskonzentration xeR und damit vor der Regeneration u¨bertrage-
nem Massenstrom asymptotisch der maximal mo¨glichen Regenerationsleistung. Da-
bei wird gewa¨hrleistet, dass die Betriebssummenkurve jeweils am Pinch die Grenz-
summenkurve beru¨hrt. Ebenfalls sind die Betriebslinien fu¨r 3 mo¨gliche Regenerati-
onsverla¨ufe dargestellt. Der gesamte notwendige Wasserstrom wird jeweils regene-
riert (L˙R,j = L˙min,j). Da wa¨hrend der Regeneration kein Wasserverlust auftritt, sind
die in die Regeneration ein- und austretenden Massenstro¨me L˙eR,j und L˙
a
R,j identisch.
Der Verlauf der Betriebslinien L˙min,j und L˙R,j la¨sst sich z.B. fu¨r j = 2 (durchgezo-
gene Linie) wie folgt graphisch ermitteln: Ausgehend von der Frischwasserkonzen-
tration wird bis zum Erreichen der Regenerations-Eintrittskonzentration xeR,2 ein
7Prozessendwasser = Wasser, dass am Ende des Prozesses die maximale Ausgangskonzentration er-
reicht hat und entweder wiederverwendet oder als Abwasser abgefu¨hrt werden kann
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Abbildung 3.32: Definition der Leistung der Regenerationprozesse und Auswirkungen
auf den Verlauf der Betriebslinien
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Frischwasserstrom L˙min,2 verwendet. Dieser wird komplett auf die Regenerations-
Austrittskonzentration xaR regeneriert, sodass danach ein regenerierter Strom L˙R,2
mit gleicher Steigung zur Verfu¨gung steht. Die Frischwasser-Betriebslinie schneidet
die Grenzsummenkurven, die Betriebssummenkurve allerdings verla¨uft komplett un-
terhalb der Grenzsummenkurve und genu¨gt daher den Prozessanforderungen. Die
Konstruktion der Betriebssummenkurve erfolgt analog zur Ermittlung der Grenz-
summenkurve (vergleiche Abschnitt 3.3), in dem die aufgenommenen Massenstro¨me
der Betriebslinien L˙min,2 und L˙R,2 in den Konzentrationsintervallen zwischen x
a
R
und xeR,2 aufaddiert und zu einer Summenlinie zusammengefasst werden. Dies ist
exemplarisch fu¨r den Fall Regeneration bei xeR,2 (du¨nne durchgezogene Linie) in
Abbildung 3.32(a) dargestellt. Wird der Frischwasserstrom so gewa¨hlt, dass die Be-
triebssummenkurve die Grenzsummenkurve gerade im Pinch beru¨hrt, so wird fu¨r
die gewa¨hlte Regenerationsleistung der minimal notwendige Frischwasserstrom er-
mittelt. Da mit sinkender Regenerationsleistung der notwendige Frischwasserbedarf
jedoch steigt, bleibt die Frage zu kla¨ren, wie eine optimale Regenerationsleistung
und gleichzeitig minimaler Frischwasserbedarf ermittelt werden kann.
2. konstante Regenerationsleistung R(k)
R(k) =
L˙aR · xaR(k) − L˙eR · xeR(k)
L˙eR · xeR(k)
(3.6.2)
mit
L
e/a
R = Mengenstrom des zu regenerierenden bzw. des regenerierten
Wassers am Eintritt bzw. Austritt
x
e/a
R (k) = Konzentration der Kontaminante k vor bzw. nach der
Regeneration
Eine konstante Regenerationsleistung R(k) bedeutet, dass sich die erreichbare Aus-
trittskonzentration xaR(k) abha¨ngig von den ein- und austretenden Mengenstro¨men
L˙eR bzw. L˙
a
R und den Eintrittskonzentrationen x
e
R(k) in die Regeneration a¨ndert.
In Abbildung 3.32(b) auf der vorherigen Seite ist der Verlauf der Austrittskon-
zentration fu¨r drei unterschiedliche konstante Rj bei Variation der Regenerations-
Eintrittskonzentrationen xeR,j dargestellt. Die Verla¨ufe der Austrittskonzentration
ergeben sich unter der Annahme, dass die Betriebssummenkurven die Grenzsum-
menkurven am Pinch beru¨hren. Desweiteren sind drei mo¨gliche Betriebsverla¨ufe fu¨r
die Rj abgebildet. In diesen Betriebsverla¨ufen wird jeweils bei Pinch -Konzentration
xp regeneriert, sodass man bei kleiner werdender Regenerationsleistung Rj eine
gro¨ßer werdende Regenerations-Austrittskonzentration xaR,j erha¨lt. Auch hier wird
der gesamte eingesetzte Wasserstrom regeneriert (L˙R,j = L˙min,j) und es treten keine
Wasserverluste auf (L˙aR,j = L˙
e
R,j), sodass die Steigungen der Betriebslinien vor und
nach der Regeneration gleich sind. Bei der graphischen Ermittlung der Betriebs-
verla¨ufe wird ausgehend von der Frischwasserkonzentration bis zur Regenerations-
Eintrittskonzentration xeR nur Frischwasser eingesetzt, dieses komplett bis zur Rege-
nerations-Austrittskonzentration xaR regeneriert, sodass dort ein Regenerationsstrom
mit gleicher Steigung zur Verfu¨gung steht. Da in den Konzentrationsintervallen zwi-
schen xaR und x
e
R sowohl Frischwasser als auch regeneriertes Wasser zur Verfu¨gung
steht, ko¨nnen die Betriebslinien zur Betriebssummenkurve zusammengefasst werden
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Abbildung 3.33: Zwischenregeneration mit Pinch-Konzentration im Konzentrations-
Massenstrom-Diagramm, Beispiel 11
(vergleiche du¨nne durchgezogene Linie fu¨r j = 1 in Abbildung 3.32(b)). Verla¨uft
die Betriebssummenkurve komplett unterhalb der Grenzssumenkurve, so werden
die Prozessanforderungen erfu¨llt. Zur Ermittlung des minimalen Frischwasserbe-
darfs werden die Betriebslinien so gewa¨hlt, dass die Grenzsummenkurve im Pinch
gerade beru¨hrt wird. Man beachte, dass die Regenerationsleistung einen negativen
Wert hat.
3.6.1 Zwischenregeneration
3.6.1.1 Ermittlung der Zielgro¨ßen
Wang und Smith haben in [81] eine Vorgehensweise zur Ermittlung des minimalen Frisch-
wasser- und Regenerationsbedarfs bei der Zwischenregeneration vorgestellt. Dieses gra-
phische Verfahren wird im Folgenden als Regel (1) definiert und um Sonderfa¨lle, die im
Rahmen dieser Arbeit entwickelt wurden, erweitert (Regel 2-4). Es lassen sich dazu die
folgenden Grundregeln aufstellen:
1. Wird die Regeneration bei Pinch-Konzentration durchgefu¨hrt, so wird
zum einen der minimale Frischwasserbedarf erreicht und zum anderen
der Regenerationsaufwand auf das No¨tigste beschra¨nkt.
In Abbildung 3.33(a) ist dies anhand eines einfachen Beispiels8 mit einer Konta-
minante dargestellt. Bei Pinch-Konzentration wird der Strom L˙R ≤ L˙min auf die
Austrittskonzentration xaR regeneriert und wiederverwendet. Wa¨hrend der Rege-
neration treten keine Wasserverluste auf. Zum Vergleich ist die Betriebslinie ohne
Regeneration (gestrichelte Linie) eingezeichnet. Der minimale Frischwasserbedarf
bzw. Regenerationsstrom berechnet sich zu
L˙min =
∆m˙p − L˙R (xP − xaR)
xP − xFW ∧ L˙R ≤ L˙min
bzw. L˙min =
∆m˙p
2 · xP − xaR − xFW
∧ L˙R = L˙min (3.6.3)
8Beispiel 11, Grenzwerte in Tabelle C.11
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Abbildung 3.34: Vera¨nderung der Regenerations-Eintrittskonzentration xeR,
Beispiel 11
mit
L˙R = Wasserstrom, der regeneriert wird
Der Verlauf der Betriebssummenkurve ist in Abbildung 3.33(b) auf der vorherigen
Seite dargestellt. Man erha¨lt bei einer konstanten Regenerations-Austrittskonzen-
tration von xaR = 20 ppm und vollsta¨ndiger Regeneration (L˙min = L˙R, d.h. Stei-
gung der Betriebslinien von L˙min und L˙R sind gleich) einen Frischwasserbedarf von
25 t/h gegenu¨ber 46,1 t/h ohne Regeneration. Wird die Regeneration bei einer
Regenerations-Eintrittskonzentration kleiner als Pinch-Konzentration durchgefu¨hrt,
so erho¨ht sich der notwendige Frischwasserbedarf (vgl. Abbildung 3.34(a)). Eine
Erho¨hung der Regenerations-Eintrittskonzentration u¨ber die Pinch-Konzentration
hinaus fu¨hrt i.A. nicht zu einer Reduktion des FW-Verbrauchs, sondern erho¨ht den
Regenerationsbedarf. In Sonderfa¨llen (vgl. Regel 3 auf Seite 59) kann es jedoch
notwendig sein, bei einer ho¨heren Konzentration zu regenerieren. Man erha¨lt dann
den so genannten Regenerations-Pinch, der i.A. mit dem Frischwasser-Pinch iden-
tisch ist. Fu¨r Beispiel 11 ist aber bei xeR > xP ein ho¨herer Regenerationsaufwand
(gro¨ßerer Konzentrationsunterschied) notwendig, wa¨hrend sich Frischwasser- und
Regenerationsstrom nicht a¨ndern, wie in Abbildung 3.34(b) dargestellt ist.
2. Ist der Frischwasserbedarf in den Intervallen unterhalb der Regenerati-
ons-Austrittskonzentration xaR bereits gro¨ßer als der Mindestbedarf bei
vollsta¨ndiger Regeneration ( nach Gleichung (3.6.3)), so muss nur ein
Teilstrom regeneriert werden.
Hierzu ist in Abbildung 3.35(a) auf Seite 60 ein Beispiel9 dargestellt. Wird der ge-
samte Wasserstrom regeneriert (Steigung von L˙R ist gleich der von L˙min), so wird
deutlich, dass nach der Reinigung mehr Wasser zur Verfu¨gung steht, als von den
Prozessen beno¨tigt wird (vergleiche Abbildung 3.35(a) auf Seite 60). Es ist also
nicht notwendig, das gesamte Wasser zu reinigen, und der Regenerationsaufwand
kann entsprechend gesenkt werden. Bild 3.35(b) auf Seite 60 zeigt dieselben Pro-
zesse, jetzt mit einer Betriebslinie, bei der nur ein Teil des Wassers gereinigt wird.
9Beispiel 12, Grenzwerte in Tabelle C.12
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Der Regenerationsstrom (L˙R) kann soweit verringert werden, bis die Betriebslinie
die Grenzsummenkurve am Pinch gerade beru¨hrt. Bild 3.35(d) auf der na¨chsten
Seite zeigt die Betriebssummenkurve. Aus den Diagrammen la¨sst sich der Frisch-
wasserbedarf und die optimale Menge des zu regenerierenden Wassers durch einfache
Massenbilanzen bestimmen:
L˙min =
∆m˙IIg
xIIg − xFW
(3.6.4)
L˙R,opt =
∆m˙p − L˙min (xP − xFW )
xP − xaR
(3.6.5)
mit
∆m˙IIg = bis zur Intervallgrenze II u¨bertragener Massenstrom
xIIg = Grenzkonzentration an der Intervallgrenze II entspricht der
Regenerations-Austrittskonzentration xaR
Ist L˙R beschra¨nkt und kleiner als L˙R,opt, so kann Regel 1 angewendet werden.
3. Ist der Wasserbedarf in den Intervallen oberhalb des Pinch gro¨ßer als der
minimale Frischwasserbedarf bei vollsta¨ndiger Regeneration (Gleichung
(3.6.3)), so gibt es einen Regenerations-Pinch , der den Frischwasserbedarf
bestimmt.
In Abbildung 3.36(a) ist ein entsprechendes Beispiel10 dargestellt. Wird der mi-
nimale Frischwasserbedarf nach Gleichung (3.6.3) berechnet, so schneidet die Be-
triebslinie die Grenzsummenkurve im Pinch. Oberhalb des Pinch ist nicht genu¨gend
Wasser fu¨r die Prozesse vorhanden. In Abbildung 3.36(b) auf Seite 61 ist dargestellt,
wie die Betriebslinie bei Beibehaltung der Regeneration mit Pinch -Konzentration
konstruiert wird. Hier werden die parallelen Betriebslinien L˙min und L˙R gerade so
gewa¨hlt, dass die Grenzsummenkurve nicht mehr im Frischwasser-Pinch, sondern
im so genannten Regenerations-Pinch beru¨hrt wird.
Durch eine Erho¨hung der Regenerations-Eintrittskonzentration xeR > x
p kann zusa¨tz-
lich gewa¨hrleistet werden, dass die Betriebssummenkurve die Grenzsummenkur-
ve sowohl im Frischwasser-Pinch als auch im Regenerations-Pinch beru¨hrt und
der Frischwasserbedarf gesenkt wird (L˙min = 25t/h bei x
e
R = 156 ppm gegenu¨ber
L˙min = 27, 1t/h bei x
e
R = xP = 130ppm). Dies ist in Abbildung 3.36(c) dargestellt.
Eine Erho¨hung der Regenerations-Eintrittskonzentration bedeutet die Einfu¨hrung
einer neuen Intervallgrenze (hier n = V I). Bei der Ermittlung der Verschaltung
mu¨ssen daher die Prozesse, die diese Intervallgrenze durchkreuzen, gesplittet wer-
den, damit das Wasser mit dieser Konzentration der Regeneration zugefu¨hrt werden
kann. Auf diese Problematik wird in Kapitel 3.6.1.2 auf Seite 62 na¨her eingegangen.
Der minimale Wasserbedarf ohne Verschiebung der Regenerations-Eintrittskonzen-
tration, d.h. xeR = xP (Abbildung 3.36(b) auf Seite 61), kann durch die folgenden
Gleichungen ermittelt werden:
10Beispiel 13, Grenzwerte Tabelle C.13
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Abbildung 3.35: Regeneration eines Teilstroms, Beispiel 12
L˙min =
∆m˙RP − L˙R (xP − xaR)
xRP − xFW ∧ L˙R ≤ L˙min
bzw. L˙min =
∆m˙RP
xRP + xP − xaR − xFW
∧ L˙R = L˙min (3.6.6)
mit
∆m˙RP = der bis zum Regenerations-Pinch u¨bertragene Massenstrom
xRP = Konzentration am Regenerations-Pinch
Fu¨r den Fall, dass die Regenerations-Eintrittskonzentration wie in Abbildung 3.36(c)
verschoben wird, la¨sst sich der Frischwasserbedarf nach Gleichung (3.6.3) bestim-
men. Die Regenerations-Eintrittskonzentration xeR kann durch die folgenden Glei-
chungen ermittelt werden:
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Abbildung 3.36: Frischwasserbedarf und Regenerations-Eintrittskonzentration durch
Regenerations-Pinch bestimmt, Beispiel 13
xeR =
∆m˙RP − L˙R (xRP − xaR)
L˙min
+ xFW ∧ L˙R ≤ L˙min
bzw. xeR =
∆m˙RP
L˙min
− xRP + xaR + xFW ∧ L˙R = L˙min (3.6.7)
mit
mit L˙min, L˙R nach Gleichung (3.6.3)
4. Vorgabe der Regenerationsleistung R und eines Wasserverlusts L˙V
Wird die Regeneration nicht durch eine konstante Austrittskonzentration sondern
durch eine konstante Regenerationsleistung R (Gleichung (3.6.2) fu¨r eine Kontami-
nante) gekennzeichnet und tritt zusa¨tzlich wa¨hrend der Regeneration ein Wasser-
verlust L˙V auf, so la¨sst sich der notwendige Frischwasserstrom aus den Anteilen der
bis zum Pinch aufgenommenen Massenstro¨me bestimmen:
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Abbildung 3.37: Zwischenregeneration bei konstanter Regenerationsleistung und
Wasserverlust, Beispiel 11
∆m˙p = L˙
a
R · (xp − xaR) − L˙min(˙xP − xFW ) (3.6.8)
Mit Gleichung (3.6.2) und L˙eR = L˙min, L˙
a
R = L˙
e
R − L˙V und xeR = xp erha¨lt man
∆m˙p = −L˙V xp + L˙min · (xp · (1 − R) − xFW )
→ L˙min = ∆m˙p + L˙V · xp
xp · (1 − R) − xFW (3.6.9)
Fu¨r das Beispiel 11 (Tabelle C.11) erha¨lt man mit einer Regenerationsleistung von
R=-70% und einem Regenerations-Wasserverlust von 10 % die in Abbildung 3.37
dargestellten Ergebnisse.
3.6.1.2 Verschaltung der Prozesse
Die in Abschnitt 3.3 eingefu¨hrte Kaskadenrechnung zur Ermittlung der Verschaltung kann
auch fu¨r die Regeneration verwendet werden. Die Vorgehensweise soll an Beispiel 1411
dargestellt werden. In Abbildung 3.38(a) ist das KMD fu¨r dieses Beispiel dargestellt.
Dargestellt sind die Betriebslinien fu¨r Regeneration bei Pinch-Konzentration (gestrichelte
Linie, L˙min = L˙R = 50, 7 t/h) und bei Verschiebung der Regenerations-Eintrittskonzen-
tration, die gema¨ß Regel 3 nach den Gleichungen (3.6.3) und (3.6.7) berechnet werden
kann (xeR = 262 ppm und L˙min = L˙R = 45, 8t/h). In Abbildung 3.38(b) ist eine mo¨gliche
Verschaltung fu¨r die Regeneration am Pinch dargestellt, die sich aus der Kaskadenrech-
nung aus Tabelle 3.6 auf der na¨chsten Seite ermitteln la¨sst.
Vor dem Pinch enden nur die Prozesse 1 und 2. Deshalb ist bei Regeneration mit
Pinch -Konzentration der Regenerationsstrom durch diese beiden Prozesse auf L˙R =
49, 3 t/h begrenzt, sodass sich nach Gleichung (3.6.6) ein minimaler Frischwasserstrom
von L˙min = 52, 5 t/h ergibt. Eine Verschaltung mit den Zielgro¨ßen L˙min = L˙R = 50, 7t/h
ist mit der Kaskadenrechnung nicht ermittelbar.
Auch la¨sst sich eine Verschaltung fu¨r xeR > xP nach der Kaskadenrechnung nicht oh-
ne Weiteres ermitteln. Da die Regenerations-Eintrittskonzentration von xeR = 262 ppm
11Grenzwerte in Tabelle C.14
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Abbildung 3.38: KMD bei Zwischenregeneration von Beispiel 14
Intervall Prozess Grenz- u¨bertragener Wasserquellen Prozessendwasser Reg.-
konzentrationen Massenstrom Strom
n− (n + 1) i xni,g x
n+1
i,g ∆m˙i T˙
n
i R˙
n
i Q˙
n
i L˙
n
i Q˙
n xnq L˙
e
R
(ppm) (ppm) (kg/h) (t/h) (t/h) (t/h) (t/h) (t/h) (ppm) (t/h)
I-II 1 0 20 0,8 0 0 0 40 0
II-III 1 20 80 2,4 40 0 0 0 0
III-IV 1 80 100 0,8 40 0 0 0 0
2 80 100 0,4 0 0 0 4
IV-V 1 100 150 2 40 0 0 0 0
2 100 150 1 4 0 0 5,33
3 100 150 2,5 0 19,23 0 0
4 100 150 1,5 0 11,53 0 0
V-VI 1 150 200 2 40 0 0 0 9,3 150
3 150 200 2,5 19,23 8,55 0 0
4 150 200 1,5 11,53 5,13 0 0
Pinch -Punkt 49,3
VI-VII 4 200 300 3 16,7 0 13,3 0 27,8 200
VII-VIII 4 300 400 3 30 0 0 0 14,4 200
5 300 400 6 0 4,89 14,4 3,13
VIII-IX 6 400 600 8 0 0 40 52,5 400
Tabelle 3.6: Kaskadenberechnung zur Bestimmung der Wasserverteilung auf die Pro-
zess (Beispiel 14)
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nicht an einer Intervallgrenze liegt, an dem ein oder mehrere Prozesse enden, mu¨sste
Wasser aus bestehenden und noch nicht geendeten Prozessen regeneriert und somit Pro-
zesse gesplittet werden. Eine Voraussetzung fu¨r die Zwischenregeneration ist, dass rege-
neriertes Wasser nicht noch einmal in demselben Prozess wiederverwendet werden darf.
Deshalb mu¨ssten die Prozesse so gesplittet werden, dass im ersten Teilprozess bis zur
Regenerations-Eintrittskonzentration Frischwasser und im zweiten Teilprozess regenerier-
tes Wasser eingesetzt wird. Somit lassen sich mit der in Abschnitt 3.6.1.1 beschriebenen
Vorgehensweise zwar die minimalen Frischwasser- und Regenerationsstro¨me berechnen,
eine Verschaltung der Prozesse mit diesen Zielgro¨ßen ist aber nicht ohne Weiteres auffind-
bar, wie auch an einem weiteren Beispiel gezeigt werden kann.
Betrachtet man das einfache Beispiel 11 (Tabelle C.11), so wird deutlich, dass ohne
A¨nderung der Prozesse nur 2 Verschaltungsvarianten mo¨glich sind, die beide nicht die
Zielgro¨ßen (L˙min = L˙R = 25 t/h, vgl. Abbildung 3.33(b) auf Seite 57) erfu¨llen:
1. Regeneration des Wasserstroms aus Prozess 1 (L˙1,g = 12, 5t/h) und Wiederverwen-
dung in den Prozessen 2 und 3 (vgl. Abbildung 3.39(a) auf der na¨chsten Seite);
2. Regeneration von Teilstro¨men aus den Prozessen 1 und 2 und Wiederverwendung
in Prozess 3 (vgl. Abbildung 3.39(b) auf der na¨chsten Seite);
Es ist somit ein maximaler Regenerationsstrom von 12,5 t/h (Verschaltung nach Abbil-
dung 3.39(a)) unter den Bedingungen der Zwischenregeneration ohne Prozessmodifikation
mo¨glich. Die obigen Zielgro¨ßen ko¨nnen nur in eine Verschaltung umgesetzt werden, wenn
entweder die Prozesse in Teilprozesse gesplittet oder lokale Kreisla¨ufe erlaubt werden. Im
Beispiel 11 mu¨sste im ersten Fall Prozess 2 in einen Teilprozess 2a, der mit Frischwas-
ser versorgt wird, und einen Teilprozess 2b, in dem regeneriertes Wasser eingesetzt wird,
gesplittet werden (Abbildung 3.39(c) auf der na¨chsten Seite). Im zweiten Fall mu¨sste
das Prozessendwasser aus Prozess 1 und ein Teilstrom aus Prozess 2 regeneriert und in
den Prozessen 2 und 3 wiederverwendet werden. Fu¨r Prozess 2 besteht somit ein lokaler
Kreislauf (vgl. Abbildung 3.39(c) auf der na¨chsten Seite).
Zur Ermittlung einer optimalen Verschaltung bei reiner Zwischenregeneration ohne
Prozess-Splittung und lokalem Kreislauf schlagen Kuo und Smith [82] ein iteratives Ver-
fahren basierend auf so genannten Migrations-Regeln vor. Dazu wird in den folgenden
vier Schritten vorgegangen:
1. Identifikation des Frischwasser-Pinch ;
2. Aufteilung der Prozesse in 2 Gruppen:
• I : Prozesse, die unterhalb des Pinch beginnen und enden und
mit Frischwasser versorgt werden;
• II : Prozesse, die komplett oberhalb des Pinch liegen oder
diesen kreuzen und regeneriertes Wasser nutzen ko¨nnen;
3. Verschiebung der Prozesse zwischen den beiden Gruppen nach den
Migrations-Regeln ( auf Seite 66);
4. Ermittlung des Wasserbedarfs getrennt fu¨r beide Prozessgruppen.
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Abbildung 3.39: Mo¨gliche Verschaltungen bei Zwischenregeneration von Beispiel 11
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Abbildung 3.40: Startaufteilung der Prozesse aus Beispiel 14
Vorgehensweise zur Ermittlung der optimalen Verschaltung bei Zwischenregeneration
Fu¨r das Beispiel 14 lassen sich die Prozesse wie folgt in die beiden Gruppen unterteilen.
Die Prozesse 1-3 liegen unterhalb des Pinch und werden dementsprechend der Gruppe I
zugeteilt, die anderen Prozesse der Gruppe II . In Abbildung 3.40 ist diese Aufteilung
im KMD dargestellt. Zusa¨tzlich ist fu¨r beide Gruppen das entsprechende Intervalldia-
gramm dargestellt. Fu¨r jede Gruppe ko¨nnen nun getrennt die Zielgro¨ßen und auch eine
entsprechende Verschaltung mit Hilfe der Kaskadenrechnung aus Kapitel 3.3 ermittelt
werden. Dabei wird fu¨r die Gruppe I nur Frischwasser verwendet und fu¨r die Gruppe II
nach Mo¨glichkeit nur regeneriertes Wasser bzw. Prozessendwasser verwendet. Hier ist zu
beachten, dass nur soviel regeneriertes Wasser zur Verfu¨gung steht, wie in Gruppe I an
Frischwasser eingesetzt wurde.
Die fu¨r die Startaufteilung ermittelten Werte, L˙I = 72 t/h und L˙II = 39, 6 t/h, liegen
weit entfernt von den oben ermittelten Zielgro¨ßen. Deshalb werden die nachfolgenden
Migrationsregeln auf die beiden Gruppen angewendet. Fu¨r die Gruppe I lassen sich die
notwendigen Schritte wie folgt darstellen:
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Abbildung 3.41: Drehung der Betriebslinie und Ermittlung von m˙∗j
Schritt 1: Im KMD wird die Betriebslinie ausgehend vom minimalen
Wasserverbrauch um die Eintrittskonzentration bis zu den Inter-
vallgrenzen gedreht, an denen ein oder mehrere Prozesse starten.
Schritt 2: Gilt fu¨r den u¨bertragenen Massenstrom des an der Intervall-
grenze startenden Prozess j ∆m˙j ≤ m˙∗j , dann muss Prozess j in
die Gruppe II verschoben werden.
Schritt 3: Starten mehrere Prozesse an einer Intervallgrenze, so wird
nur der Prozess mit dem gro¨ßten u¨bertragenen Massenstrom ∆m˙j
verschoben. Anschließend werden die Werte neu berechnet und die
Schritte bis zum Erreichen des 1. Prozess wiederholt.
Migrationsregeln fu¨r die Gruppe I bei Zwischenregeneration
Zur Erla¨uterung ist in Abbildung 3.41(a) nur das KMD fu¨r die Gruppe I dargestellt.
Die Betriebslinie wird um den Punkt der Frischwasserkonzentration xFW bis zum Start-
punkt von Prozess 3 auf der Grenzsummenkurve gedreht (gestrichelte Linie). Die Werte
fu¨r die Bedingung im Schritt 2 lassen sich dann wie folgt ermitteln:
m˙∗3 = x
V I
g (L˙min − L˙3) = 200 ppm (72 t/h − 44 t/h) = 5, 6 kg/h
∆m˙3 = L˙g,3 (x
a
g,3 − xeg,3) = 50 t/h (200 ppm − 100 ppm) = 5 kg/h
(3.6.10)
mit
∆m˙3 = im Prozess 3 u¨bertragener Massenstrom
xV Ig = Grenzkonzentration an Intervallgrenze V I
L˙g,3 = Grenzstrom des Prozess 3
Da die Bedingung fu¨r Prozess 3 (∆m˙3 < m˙
∗
3) erfu¨llt ist, wird dieser in die Gruppe II
verschoben. Man erha¨lt daraufhin, dass in Abbildung 3.41(b) dargestellte KMD fu¨r die
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Abbildung 3.42: Beispiel 14 nach Anwendung der Migrations-Regeln fu¨r Gruppe I
verbleibenden beiden Prozesse in der Gruppe I . Hier ergibt sich, dass das Kriterium aus
Schritt 2 mit
m˙∗2 = x
IV
g (L˙min − L˙2) = 150 ppm (49, 33 t/h − 40 t/h) = 1, 4 kg/h
∆m˙2 = L˙g,2 (x
a
g,2 − xeg,2) = 20 t/h (150 ppm − 80 ppm) = 1, 4 kg/h
⇒ ∆m˙2 ≤ m˙∗2 (3.6.11)
ebenfalls erfu¨llt ist und somit Prozess 2 ebenfalls in die Gruppe II verschoben wird.
In Abbildung 3.42(a) ist das KMD fu¨r die neue Gruppenaufteilung und in 3.42(b) eine
mo¨gliche Verschaltung dargestellt. Diese Verschaltung erha¨lt man, wenn fu¨r beide Grup-
pen getrennt eine Kaskadenrechnung durchgefu¨hrt wird. Dabei stehen fu¨r Gruppe II
neben Prozessendwasser zwei Feedstro¨me zur Verfu¨gung: Frischwasser und das regene-
rierte Prozessendwasser aus der Gruppe I .
In Abbildung 3.42(a) ist zu erkennen, dass ein Feedstrom L˙R = 56, 3 t/h mit Re-
generations-Austrittskonzentration notwendig wa¨re. Die Betriebslinie dazu beru¨hrt die
Grenzsummenkurve im Regenerations-Pinch. Da aber nur 40 t/h aus Gruppe I regeneriert
werden ko¨nnen, ist ein zusa¨tzlicher Frischwasserstrom von 15, 5 t/h in Gruppe II notwen-
dig. Um diesen Frischwasserverbrauch zu reduzieren, werden ebenfalls Migrations-Regeln
auf die Gruppe II angewandt. Diese ko¨nnen in den folgenden Schritten zusammengefasst
werden:
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Schritt 1: Im KMD wird die Betriebslinie ausgehend vom minimalen
Wasserverbrauch um die Regenerations-Austrittskonzentration bis
zu den Intervallgrenzen gedreht, an denen ein oder mehrere Pro-
zesse starten. Dabei werden nur diejenigen Prozesse betrachtet,
die zwischen Frischwasser-Pinch und Regenerations-Pinch begin-
nen und nicht aus der Gruppe I in die Gruppe II verschoben
worden sind.
Schritt 2: Gilt fu¨r den u¨bertragenen Massenstrom des an der Intervall-
grenze startenden Prozess j ∆m˙j ≤ m˙∗j , dann muss Prozess j n
die Gruppe I verschoben werden.
Schritt 3: Starten mehrere Prozesse an einer Intervallgrenze, so wird
nur der Prozess mit dem gro¨ßten u¨bertragenen Massenstrom ∆m˙j
verschoben. Anschließend werden die Werte neu berechnet und die
Schritte bis zum Erreichen des 1. Prozess der Gruppe II wieder-
holt.
Schritt 4: Alle Prozesse, deren Konzentrationsbereich sich zwischen
dem Regenerations-Pinch und dem Frischwasser-Pinch von Grup-
pe I befindet, werden in die Gruppe I verschoben. Dabei wird
mit dem Prozess mit der ho¨chsten Eintrittskonzentration angefan-
gen und anschließend Regenerations-Pinch und Frischwasser-Pinch
neu berechnet.
Migrationsregeln fu¨r die Gruppe II bei Zwischenregeneration
Wendet man die Regeln auf die Gruppe II des Beispiels 14 an, so muss nur der Prozess
5 betrachtet werden. Der Prozess 6 liegt oberhalb des Regenerations-Pinch, sodass eine
Verschiebung keine Wasser-Reduktion bewirken wu¨rde und Prozess 4 beginnt unterhalb
des Frischwasser-Pinch. In Abbildung 3.42(a) auf der vorherigen Seite ist bereits die
Ermittlung von m˙∗5 eingetragen. Es ergeben sich die folgenden Werte:
m˙∗5 = x
V III
g (L˙R − L˙5) = 400 ppm (56, 3 t/h − 44, 3 t/h) = 4, 8 kg/h
∆m˙5 = L˙g,5 (x
a
g,5 − xeg,5) = 60 t/h (400 ppm − 300 ppm) = 6 kg/h
(3.6.12)
Die Bedingung aus Schritt 2 ist zwar nicht erfu¨llt, jedoch liegt der Konzentrations-
bereich von Prozess 5 zwischen Frischwasser-Pinch und Regenerations-Pinch , sodass
nach Schritt 4 der Prozess in die Gruppe I verschoben wird. In Abbildung 3.43(a) ist
das endgu¨ltige KMD dargestellt. Es ergeben sich ein notwendiger Frischwasserstrom von
40 t/h und ein notwendiger Regenerationsstrom von 52, 2 t/h. Da aus Gruppe I nur
40 t/h regeneriert werden ko¨nnen, ist in Gruppe II ein zusa¨tzlicher Frischwasserbedarf
von 11 t/h erforderlich. Eine mo¨gliche Verschaltung kann durch getrennte Betrachtung
der beiden Gruppen ermittelt werden und ist in Abbildung 3.43(b) auf der na¨chsten Seite
dargestellt.
Die von Kuo und Smith [82] vorgestellte Methode stellt hier zwar eine geringfu¨gige
Verbesserung gegenu¨ber dem Ergebnis der Kaskadenrechnung fu¨r die Regeneration am
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Abbildung 3.43: Beispiel 14 nach Anwendung der Migrations-Regeln fu¨r Gruppe II
Frischwasser-Pinch dar, erreicht aber ebenfalls bei Weitem nicht die Zielgro¨ßen bei Ver-
schiebung der Regenerations-Eintrittskonzentration nach den Gleichungen (3.6.7) (vgl.
Abbildung 3.38 auf Seite 63).
Diese ko¨nnen nur durch Splittung der Prozesse erreicht werden. Bei der Bewertung der
Ergebnisse nach Kuo und Smith muss außerdem der notwendige Regenerationsaufwand
kritisch betrachtet werden. Es mu¨ssen 40 t/h von 350 ppm auf 20 ppm gegenu¨ber 39, 3 t/h
von 200 ppm auf 20 ppm bei Regeneration am Frischwasser-Pinch regeneriert werden.
Wa¨re eine feste Regenerationsleistung statt der Regenerations-Austrittskonzentration
vorgegeben, wu¨rden sich die Ergebnisse der einfachen Kaskadenrechnung und der Methode
nach Kuo und Smith nicht unterscheiden. Dies gilt ebenfalls, wenn Regenerations-Pinch
und Frischwasser-Pinch identisch sind.
Insgesamt la¨sst sich feststellen, dass die Zielgro¨ßen durch Prozesssplittung oder lokalen
Kreisla¨ufen immer realisierbar sind. Ko¨nnen Splittung oder Kreisla¨ufe nicht angewendet
werden, so liefern sowohl die Kaskadenrechnung als auch die Methode von Kuo und Smith
gute Ergebnisse. Es ist aber nicht gewa¨hrleistet, dass in jedem Fall eine Verschaltung mit
den Zielgro¨ßen ermittelt werden kann.
3.6.2 Regenerationskreislauf
In den bisherigen Betrachtungen wurde vorausgesetzt, dass das regenerierte Wasser nicht
denselben Prozess nochmal durchlaufen darf. Ist dies erlaubt, so spricht man von einem
Regenerationskreislauf. Bei der Anwendung von Regenerationskreisla¨ufen muss jedoch
beachtet werden, dass sich Kontaminanten, die in der Regenerationsstufe nicht entfernt
werden ko¨nnen, im Wasser anreichern ko¨nnen.
Ist ein Regenerationskreislauf mo¨glich, so kann der Frischwasserbedarf weiter gesenkt
werden. Der Mindestbedarf wird hierbei nur durch den Bedarf der Prozesse unterhalb der
Regenerations-Austrittskonzentration bestimmt. In Abbildung 3.44(a) auf der na¨chsten
Seite ist die Grenzsummenkurve zu Beispiel 1312 dargestellt. Das Wasser wird auch hier
bei Pinch -Konzentration regeneriert. Wird nur soviel Frischwasser eingesetzt, wie fu¨r die
Prozesse unterhalb der Regenerations-Austrittskonzentration notwendig wa¨re, so wird
deutlich, dass unter den Annahmen der Zwischenregeneration (L˙R,max = L˙min) nicht
genu¨gend Wasser vorhanden ist, um alle Prozesse zu versorgen. Wang und Smith [81]
schlagen dazu die in Abbildung 3.44(b) auf der na¨chsten Seite dargestellte Lo¨sung vor. Die
12Grenzwerte in Tabelle C.13
70 Kapitel 3. Beschreibung der Wasser-Pinch -Methode
4 5 6 7321 8
20
80
100
130
200
250
ohne Regeneration
Betriebslinie
I
II
VI
VII
III
IV
V
PinchGrenzsummenkurve
Zwischenregeneration
PSfrag replacements
x[ ppm]
xP
xRP
xeR
xaR
∆m˙[kg/h]
∆m˙Rg
L˙min = 20 t/h
L˙R = 32, 2 t/h
L˙R = 30.5 t/h
(a) Betriebslinie mit Zwischenregenerati-
on bei Pinch -Konzentration
4 5 6 7321 8
20
80
100
130
200
250
Regenerations−Pinch
I
II
VI
VII
III
IV
V
PinchGrenzsummenkurve
Betriebssummenkurve
Regenerationskreislauf
PSfrag replacements
x[ ppm]
xP
xRP
xeR
xaR
∆m˙[kg/h]
∆m˙Rg
L˙min = 20 t/h
L˙R = 32, 2 t/h
L˙R = 30.5 t/h
(b) Regenerationskreislauf nach Wang
und Smith [83]
4 5 6 7321 8
20
80
100
130
200
250
I
II
VI
VII
III
IV
V
Pinch
Regenerationskreislauf
Regenerations−Pinch
Betriebssummenkurve
PSfrag replacements
x[ ppm]
xP
xRP
xeR
xaR
∆m˙[kg/h]
∆m˙Rg
L˙min = 20 t/h
L˙R = 32, 2 t/h
L˙R = 30.5 t/h
(c) Regenerationskreislauf mit verringer-
tem Regenerationsaufwand
Abbildung 3.44: Regenerationskreislauf im Konzentrations-Massenstrom-Diagramm
Frischwasser-Betriebslinie wird dazu bei Pinch -Konzentration in den Regenerationskreis-
lauf gefu¨hrt. Die Betriebslinie des Regenerationsstroms beru¨hrt die Grenzsummenkurve
am Regenerations-Pinch .
Frischwasserbedarf und Regenerationsstrom lassen sich wie folgt berechnen:
L˙min =
∆m˙Rg
xaR − xFW
L˙R =
∆m˙RP − L˙min (xP − xFW )
xRP − xaR
(3.6.13)
mit
∆m˙Rg = bis zur Regenerationsaustrittskonzentration x
a
R u¨bertragener Massen-
strom aller Prozesse
Es ergeben sich fu¨r Beispiel 13 die Stro¨me L˙min = 20 t/h und L˙R = 32, 2 t/h. Wie
man an Abbildung 3.44(b) erkennen kann, beru¨hrt die Betriebssummenkurve die Grenz-
summenkurve nicht am Frischwasser-Pinch . Dies ist ein Hinweis darauf, dass der nach
Wang und Smith [81] ermittelte Regenerationsaufwand weiter gesenkt werden kann.
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In Abbildung 3.44(c) auf der vorherigen Seite ist eine im Rahmen dieser Arbeit mo-
difizierte Vorgehensweise zur Ermittlung des Regenerationsstroms dargestellt. Wa¨hrend
bei Wang und Smith Frischwasser bei Frischwasser-Pinch -Konzentration und Kreislauf-
wasser bei maximaler Konzentration regeneriert werden, werden hier Frischwasser und
Kreislaufwasser bei gleicher Konzentration xeR regeneriert. Diese Konzentration ergibt
sich durch die Annahme, dass oberhalb dieser Konzentration die bisher eingesetzte Men-
ge des Frischwasserstroms ausreicht, um die restlichen Prozesse mit Wasser zu versorgen.
Graphisch erfolgt dies, in dem an den Regenerations-Pinch eine Betriebslinie mit Frisch-
wasserstrom angelegt wird. Die Betriebssummenkurve unter Frischwasser-Pinch wird um
den Punkt xaR soweit gedreht, bis sie den Frischwasser-Pinch beru¨hrt. Der Schnittpunkt
von Betriebssummenkurve und oberer Betriebslinie ergibt die Regenerations-Eintrittskon-
zentration xeR. Minimaler Regenerationsstrom und Regenerations-Eintrittskonzentration
lassen sich nach den folgenden Gleichungen bestimmen:
L˙R =
∆m˙P − L˙min (xaR − xFW )
xP − xaR
− L˙min
xeR =
∆m˙RP − L˙min (xRP − xFW )
L˙R
+ xaR (3.6.14)
In Beispiel 13 erha¨lt man bei einer Regenerations-Eintrittskonzentration von xeR =
164, 3 ppm einen Regenerationsstrom von L˙R = 30, 5 t/h. Ist der Regenerationsstrom
begrenzt und kleiner als der in den Gleichungen (3.6.14) berechnete maximal notwen-
dige Strom L˙R,max, so la¨sst sich der notwendige Frischwasserstrom nach der folgenden
Gleichung berechnen:
L˙min =
∆m˙P − L˙R (xP − xaR)
xP − xFW ∧ L˙R,max ≥ L˙R > L˙min (3.6.15)
Im Grenzfall L˙R = L˙min geht die Berechnung in die der Zwischenregeneration (Kapitel
3.6.1.1) u¨ber.
Kuo und Smith [82] haben ihre Migrations-Regeln auch fu¨r den Regenerationskreislauf
definiert. Die Vorgehensweise la¨sst sich wie folgt in 3 Schritten darstellen:
1. Aufteilung der Prozesse in 2 Gruppen:
• I : Prozesse, die unterhalb der Regenerations-Austritts-
konzentration xaR beginnen und deshalb nur mit Frischwasser
versorgt werden ko¨nnen;
• II : Prozesse, die komplett oberhalb xaR liegen und regene-
riertes Wasser nutzen ko¨nnen;
2. Untersuchung und evtl. Verschiebung der Prozesse aus Gruppe II
in die Gruppe I nach den Migrations-Regeln ( auf Seite 68);
3. Ermittlung des Wasserbedarfs getrennt fu¨r beide Prozessgruppen.
Vorgehensweise zur Ermittlung der optimalen Verschaltung bei Regenerationskreisla¨ufen
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Die Migrations-Regeln fu¨r die Gruppe II entsprechen denen auf Seite auf Seite 68.
Das Ergebnis nach Kuo und Smith unterscheidet sich nicht von dem oben vorgestell-
ten Verfahren mit Verschiebung der Regenerations-Eintrittskonzentration (Gleichungen
(3.6.14)), sodass hier der doch wesentlich ho¨here Rechenaufwand der Migrations-Regeln
nicht gerechtfertigt ist.
3.6.3 Regeneration bei Mehrkontaminantensystemen
Die Systematik la¨sst sich problemlos auf beliebig viele Kontaminanten ausweiten. Ausge-
hend von der Grenzsummenkurve kann der Regenerationsprozess, wie in den Bildern 3.33
und 3.35 dargestellt, beru¨cksichtigt werden. Bei partieller Regeneration des Wassers muss
lediglich fu¨r jede Kontaminante der beno¨tigte Strom des regenerierten Wassers bestimmt
werden und mit dem maximalen Strom weitergerechnet werden. Die Gleichung (3.6.5)
geht u¨ber in:
L˙R = max
k
(
∆m˙p(k) − L˙ · xP (k)
xP (k) − xaR(k)
)
(3.6.16)
Hierbei ist zu beachten, dass sich dadurch evtl. die Regenerations-Austrittskonzentra-
tionen verschieben (feste Regenerationsleistung). Ist dies auch fu¨r die Referenzkontami-
nante der Fall, so mu¨ssen die Verschiebungen u¨berpru¨ft werden.
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3.7 Aufbau und Struktur der Software WPinch
Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurde ein Programmpaket (WPinch ) zur Wasser-
Pinch -Analyse entwickelt. Dieses besteht aus der Bibliothek der Wasser-Pinch -Methode
und einer graphischen Oberfla¨che, die als Schnittstelle zu den Bibliotheksfunktionen fun-
giert. Die Struktur des Programmpakets ist in Abbildung 3.45 auf der vorherigen Seite
dargestellt. Die Beschreibung der einzelnen Bestandteile des Programmsystems nach Ab-
bildung 3.45 ist Gegenstand der folgenden Abschnitte.
3.7.1 Die Bibliothek der Wasser-Pinch -Methode
Die Wasser-Pinch -Methode wurde als Bibliothek in der Programmiersprache C++ [84] [85]
programmiert. U¨ber eine Schnittstelle kann diese Bibliothek sowohl von der graphischen
Oberfla¨che als auch von Optimierungsroutinen, wie in Kapitel 4 beschrieben, angespro-
chen werden. Die wesentlichen Elemente der Bibliothek lassen sich in sechs Module un-
terteilen:
Modul Min flow:
Hier wird die U¨bergabe der Problemdefinition aus der Schnittstelle ausgewertet.
U¨bergeben werden die Grenzwerte, die Konzentrationen und Beschra¨nkungen der
Feedstro¨me und die Regenerationsart einschließlich der Austrittskonzentration bzw.
Leistung. Aus diesen Gro¨ßen werden die Intervallgrenzen der Referenzkontami-
nante bestimmt, die Basis fu¨r die Verschiebungen bei Mehrkontaminantensystemen
sind. Zu den Intervallgrenzen geho¨ren nicht nur die Grenzkonzentrationen, son-
dern auch die Feedkonzentrationen bzw. die Regenerations-Austrittskonzentrati-
onen. Die Verschiebung erfolgt in einem zusa¨tzlichen Modul. Anschließend lassen
sich der Frischwasser-Pinch (vergleiche Abschnitt 3.7.1.1) und je nach Problemfall
der Regenerations-Pinch (vergleiche Abschnitt 3.7.1.2) berechnen. Zusammen mit
dem theoretischen minimalen Frischwasserbedarf13 werden daraus die Daten fu¨r die
KMD ermittelt.
Modul Verschiebung:
Hier werden die in Kapitel 3.4 beschriebenen Verschiebungsregeln bei Mehrkonta-
minantensystemen angewendet und neben den neuen Intervallgrenzen der Referenz-
kontaminante die Daten der Intervall-Diagramme berechnet.
Modul Unterpr:
In diesem Modul sind im Wesentlichen die verschiedenen Formen des U¨bertragungs-
verhaltens aus Kapitel 3.4.3 definiert. Sollen zusa¨tzliche Formen des U¨bertragungs-
verhaltens betrachtet werden, so mu¨ssen diese hier definiert werden.
Modul Stro¨me:
Hier werden fu¨r jeden Prozess die Stro¨me und Konzentrationen berechnet. An jeder
Intervallgrenze der Referenzkontaminante wird untersucht, ob fu¨r jeden Prozess eine
der Kontaminanten limitierend ist, das heißt die Betriebslinie fu¨r diese Kontami-
nante die Grenzkurve beru¨hrt.
13Entspricht bei Regeneration nicht unbedingt dem tatsa¨chlichen Bedarf, wie in Kapitel 3.6.1.2 be-
schrieben wird.
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An den Intervallgrenzen ko¨nnen zwei Gruppen von Prozessen existieren. Zum einen
Prozesse, die an der Intervallgrenze enden und zum anderen Prozesse, die an der
Intervallgrenze starten oder diese kreuzen. In jedem Intervall wird versucht, den
Bedarf der Prozesse aus den Stro¨men des vorherigen Intervalls zu decken. Bei einem
Defizit muss Frischwasser hinzugenommen werden.
Durch die Verschiebungen ist es immer mo¨glich, das aus endenden Prozessen zur
Verfu¨gung stehende Wasser in anderen Prozessen weiter zu verwenden. Der Gesamt-
strom der Prozessendwa¨sser wird im Folgenden mit Q˙ bezeichnet. Eine optimale
Nutzung des Stromes Q˙ ergibt sich, wenn die Verteilung sich nach der Reihen-
folge richtet, in der die Prozesse enden. Ebenso wird der zur Verfu¨gung stehen
Regenerationsstrom L˙R (vergleiche dazu Gleichungen in Kapitel 3.6) anhand dieser
Reihenfolge verteilt. Der Frischwasserbedarf eines Prozesses i an der Intervallgrenze
n ergibt sich demnach zu:
L˙ni = θ1 · L˙i,g − T˙ ni − Q˙ni − R˙ni (3.7.1)
mit
L˙ni = Frischwasserbedarf des Prozesses i an der Intervallgrenze n
θ1 = max
k
(
xn+1i,g (k) − xni,g(k)
xn+1i,g (k) − wni (k)
)
wni (k) =
[t]
T˙ ni · wni (k) + Q˙ni · xnq (k) + R˙ni · xaR(k) + L˙ni · xFW (k)
T˙ n+1i
(3.7.2)
≤ xni,g(k)
wni (k) = Mischungskonzentration der Kontaminanten k, der an der
Intervallgrenze n im Prozess i zusammengefu¨hrten Stro¨me
T˙ ni = Strom im Prozess i aus dem vorherigen Intervall
wni (k) = Konzentration der Kont. k im Prozess i vor der Mischung
xni,g(k) = Grenzkonzentration der Kontaminanten k im Prozess i an der
Intervallgrenze n
Q˙ni = Teilstrom von Q˙
n, der an der Intervallgrenze n in den Prozess i
geleitet wird
xnq (k) = Konzentration der Kontaminanten k im Strom Q˙ an der
Intervallgrenze n
R˙ni = Teilstrom von L˙R, der an der Intervallgrenze n in den Prozess i
geleitet wird
xaR(k) = Regenerations-Austrittskonzentration der Kontaminanten k
xFW (k) = Konzentration der Kontaminanten k im Frischwasser
Eine simple Massenbilanz ergibt die aus Prozess i an der na¨chsten Intervallgrenze
zur Verfu¨gung stehende Wassermenge:
T˙ n+1i = L˙
n
i + T˙
n
i + Q˙
n
i + R˙
n
i (3.7.3)
und die entsprechenden Konzentrationen der Kontaminante k:
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Abbildung 3.46: Prozessdiagramm fu¨r Prozess 2 des Beispiels 4 (Tabelle C.1)
wn+1i (k) = w
n
i (k) +
L˙i,g ·
(
xn+1i,g (k) − xni,g(k)
)
T˙ n+1i
(3.7.4)
Grundsa¨tzlich wird zuerst versucht, mo¨glichst regeneriertes Wasser oder Prozess-
endwasser zu verwenden. Sind der zur Verfu¨gung stehende Regenerationsstrom L˙R
und der Sammelstrom Q˙ erscho¨pft, so werden bei mehreren Feedstro¨men L˙f diese
anhand von Gewichtungsfaktoren cf ausgewa¨hlt. Im Allgemeinen sind diese Fakto-
ren spezifische Kosten fu¨r die Feedstro¨me, sodass Feedstro¨me mit kleinen Faktoren
bevorzugt ausgewa¨hlt werden.
In Abbildung 3.46 sind die so genannten Prozessdiagramme fu¨r Prozess 2 des Bei-
spiels 4 mit Regeneration (Tabelle C.1, L˙R,max = 30, R(A) = 95%, R(B) = 90%,
xF = [0 ppm; 0 ppm] ) dargestellt. In diesen KMD sind fu¨r einen Prozess die Grenz-
kurve und der tatsa¨chliche Verlauf der Betriebslinie fu¨r jede Kontaminante einzeln
dargestellt. Wa¨hrend in dem dazugeho¨rigen Netzwerkdiagramm (Abbildung C.3)
nur die Verteilung der Stro¨me auf die einzelnen Prozesse ersichtlich ist, kann in den
Prozessdiagrammen erkannt werden, welche Kontaminante im jeweiligen Prozess
limitierend ist. Damit erha¨lt man wichtige Hinweise, wie die vorhandenen Wasser-
quellen durch Prozessmodifikationen besser ausgenutzt werden ko¨nnen.
In Abbildung 3.46 ist zu erkennen, dass die Kontaminante B die limitierende Kon-
taminante ist. In jedem Intervall (durch Grauschattierung hinterlegt) sind die Be-
triebssummenkurve T˙ n2 und die einzelnen Wasserquellen L˙
n
2 , R˙
n
2 und Q˙
n
2 dargestellt.
An den Intervallgrenzen erkennt man die Mischungspunkte nach Gleichung (3.7.3)
mit den entsprechenden Konzentrationsa¨nderungen nach Gleichung (3.7.2).
Modul Schaltbild:
In diesem Modul werden die Diagramm-Daten fu¨r die Netzwerkdarstellung (vgl.
z.B. das Netzwerkdiagramm in Abbildung C.3) berechnet.
Modul Diagramme:
Mit diesem Modul ko¨nnen abha¨ngig von einem definierten Dokumentationsstatus
wa¨hrend der Berechnung Postscript-Diagramme (KMD , Intervalldiagramme, Pro-
zessdiagramme, Quellen-Senken-Diagramme, Netzwerkdiagramme) und Protokoll-
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Abbildung 3.47: Quellen-Senken-Diagramm fu¨r Beispiel 5 (Tabelle C.4) und Konta-
minante A
dateien angelegt werden. Die Quellen-Senken-Diagramme entsprechen den Composite-
Curves nach Tainsh und Rudman [86] und Linnhoff und Kumana [25] und sind ange-
lehnt an die Composite-Curve der Wa¨rmeintegration [87] [88] [89]. Die Grenzstro¨me
bilden die horizontale Achse und die Reinheit einer Kontaminante die vertikale. Die
Reinheit ist als normierter Kehrwert der Konzentration der Kontaminante definiert.
In Abbildung 3.47 ist das Quellen-Senken-Diagramm fu¨r Beispiel 5 und Kontaminan-
te A dargestellt. Die Ein- und Austritts-Grenzstro¨me der drei Prozesse ko¨nnen als
horizontale Geraden in diesem Diagramm dargestellt werden (Abbildung 3.47(a)).
Verbindet man die Stro¨me zu Eintritts- und Austrittssummenkurven und verschiebt
diese, sodass sie sich beru¨hren (Abbildung 3.47(b)), so lassen sich a¨hnliche Aussagen
wie bei der Wa¨rmeintegration machen:
1. Der Beru¨hrungspunkt ist der Pinch -Punkt fu¨r diese Kontaminante (Punkt mit
minimalem Abstand ∆Tmin bei der Wa¨rmeintegration).
2. Im U¨berlappungsbereich (in Abbildung 3.47(b) schraffiert dargestellt) ko¨nnen
die Austrittsstro¨me direkt als Eintrittsstrom fu¨r einen anderen Prozess genutzt
werden (Bereich der Wa¨rmeru¨ckgewinnung bei der Wa¨rmeintegration).
3. Der Bereich rechts vom U¨berlappungsbereich kennzeichnet den notwendigen
Frischwasserbedarf (extern zugefu¨gte Wa¨rmemenge bei der Wa¨rmeintegrati-
on) und der linke Bereich kennzeichnet das anfallende Abwasser (extern ab-
zufu¨hrende Wa¨rmemenge).
Diese Darstellung kennzeichnet jedoch nicht das komplette Potenzial der Wasser-
Wiederverwendung. Bei der in dieser Arbeit vorgestellten Wasser-Pinch -Methode
werden nicht nur die Eintritts- und Austrittskonzentrationen der Prozesse, wie
bei Linnhoff et. al. [26], betrachtet, sondern der gesamte Verlauf der Betriebsli-
nie (vergleiche Abbildung 3.46 auf der vorherigen Seite). Dadurch wird zusa¨tzlich
an den Intervallgrenzen die Wiederverwendung von Prozessendwasser untersucht.
Außerdem ko¨nnen durch diese Darstellung nicht die Wechselwirkungen bei Mehr-
kontaminantensystemen beru¨cksichtigt werden. Trotz dieser Nachteile liefern auch
diese Diagramme Hinweise auf sinnvolle Prozessmodifikationen. So wu¨rde durch
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Abbildung 3.48: Ermittlung des Frischwasser-Pinch. Konzentrations-Massenstrom-
Diagramm fu¨r die Referenzkontaminante
eine Erho¨hung der Eintrittsgrenzkonzentration von Prozess 2 eine gro¨ßere Wasser-
Wiederverwendung ergeben. Die dazu notwendige Konzentration erha¨lt man aus
der Reinheit des Prozessendwassers von Prozess 1.
Im Folgenden wird die rechnerische Ermittlung des Frischwasser-Pinch und des Regenera-
tions-Pinch aus dem Modul Min flow dargestellt.
3.7.1.1 Bestimmung des Frischwasser-Pinch
Der Pinch und das Pinch -Intervall werden in drei Schritten berechnet:
Als erstes wird die so genannte untere Grenze des Frischwasserbedarfs L˙UG berechnet.
Dies ist der Wasserbedarf, der beno¨tigt wird, um den gesamt zu u¨bertragenen Massen-
strom bei der maximalen Endkonzentration aller Prozesse aufzunehmen. Dabei wird nicht
beru¨cksichtigt, dass in den Prozessen teilweise ein gro¨ßerer Wasserstrom beno¨tigt wird:
L˙UG = min
k
∑i
(
L˙i,g ·
(
xai,g(k) − xei,g(k)
))
maxi
(
xai,g(k)
)
 (3.7.5)
Es gehen nur die urspru¨nglichen, limitierenden Daten vor der Verschiebung (siehe Ka-
pitel 3.4 auf Seite 24) in die Berechnung ein. Die untere Grenze ist als gestrichelte Linie in
Abbildung 3.48 dargestellt. Wenn alle Verschiebungen abgeschlossen sind, wird in einem
weiteren Schritt eine einfache Massenbilanz fu¨r die Referenzkontaminante durchgefu¨hrt.
Es wird an jeder Intervallgrenze der bis dahin u¨bertragene Massenstrom m˙n(∗) bestimmt:
∆m˙n(∗) =
n∑
a=1
NR∑
i=1
L˙i,g ·
(
xai,g(∗)− xa−1i,g (∗)
)
(3.7.6)
mit
xai,g(∗) = Konzentration der Referenzkontaminanten an der Intervallgrenze a
und Prozess i
∆m˙n(∗) = bis zur Intervallgrenze n u¨bertragener Massenstrom der Referenz-
kontaminante
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Abbildung 3.49: Ermittlung des Regenerations-Pinch . Konzentrations-
Massenstrom-Diagramm fu¨r die Referenzkontaminante
Daraus la¨sst sich der Wasserstrom L˙n(∗) berechnen, der beno¨tigt wird, um den Massen-
strom ∆m˙n(∗) bei einer Endkonzentration xni,g(∗) aufzunehmen:
L˙n,∗ =
∆m˙n,∗
xni,g − xFW
(3.7.7)
Im letzten Schritt wird die Differenz zwischen L˙UG und L˙
n(∗) bestimmt. Dies ist in
Abbildung 3.48 auf der vorherigen Seite fu¨r die Intervallgrenze n = III dargestellt.
∆L˙n = L˙UG − L˙n(∗) = L˙UG − ∆m˙
n(∗)
xni,g(∗)− xFW (∗)
(3.7.8)
Die Intervallgrenze mit dem gro¨ßten negativen ∆L˙n bildet das Pinch -Intervall und die
entsprechende Konzentration xni,g(∗) die Pinch -Konzentration.
3.7.1.2 Bestimmung des Regenerations-Pinch
Wie auf Seite 59 beschrieben ist, sind der Frischwasser-Pinch und der Regenerations-Pinch
nicht identisch, falls der Frischwasserbedarf unterhalb der Regenerations-Austrittskonzen-
tration xaR gro¨ßer ist als der Mindestbedarf bei vollsta¨ndiger Regeneration. In dem Fall
muss nur ein Teilstrom regeneriert werden.
Der Regenerations-Pinch wird ebenfalls in drei Schritten berechnet:
Als erstes wird der notwendige minimale Regenerationsstrom L˙R,min bei vollsta¨ndiger
Regeneration nach Gleichung (3.6.3) bestimmt:
L˙R,min =
∆m˙p
2 · xP − xaR − xFW
(3.7.9)
Es gehen auch hier nur die urspru¨nglichen, limitierenden Daten vor der Verschiebung
(siehe Kapitel 3.4 auf Seite 24) in die Berechnung ein. Der Verlauf der Betriebslinie
bei vollsta¨ndiger Regeneration ist als gestrichelte Linie in Abbildung 3.49 dargestellt.
Wenn alle Verschiebungen abgeschlossen sind, wird in einem weiteren Schritt eine einfache
Massenbilanz fu¨r die Referenzkontaminante durchgefu¨hrt. Es wird in jedem Intervall
oberhalb des Pinch der bis dahin an den Regenerationsstrom u¨bertragene Massenstrom
m˙nR(∗) bestimmt:
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∆m˙nR(∗) =
n∑
a=1
NR∑
i=1
L˙i,g ·
(
xai,g(∗)− xa−1i,g (∗)
) − ∆m˙R,min(∗)
=
n∑
a=1
NR∑
i=1
L˙i,g ·
(
xai,g(∗)− xa−1i,g (∗)
) − L˙R,min · (xp(∗)− xFW (∗))
(3.7.10)
mit
xai,g(∗) = Konzentration der Referenzkontaminanten an der Intervallgrenze a
und Prozess i
∆m˙nR(∗) = bis einschließlich Intervall n an den Regenerationsstrom u¨bertragener
Massenstrom der Referenzkontaminanten
∆m˙R,min = bis zur Regeneration an den Frischwasserstrom u¨bertragener
Massenstrom
Daraus la¨sst sich der Regenerationsstrom L˙nR(∗) berechnen, der beno¨tigt wird, um den
Massenstrom ∆m˙nR(∗) bei einer Endkonzentration xni,g(∗) aufzunehmen:
L˙nR(∗) =
∆m˙nR(∗)
xni,g(∗)− xaR(∗)
(3.7.11)
Im letzten Schritt wird die Differenz zwischen L˙R,min und L˙
n
R(∗) bestimmt. Dies ist in
Abbildung 3.49 auf der vorherigen Seite fu¨r das Intervall n = V I dargestellt.
∆L˙nR = L˙R,min − L˙nR(∗) = L˙R,min −
∆m˙nR(∗)
xni,g(∗)− xaR(∗)
(3.7.12)
An der Intervallgrenze mit dem gro¨ßten negativen ∆L˙nR befindet sich der Regenerations-
Pinch mit der Konzentration xRP (∗) = xni,g(∗).
3.7.2 Die graphische Oberfla¨che
Um die Wasser-Pinch -Methode anwenderfreundlich benutzen zu ko¨nnen, wurde im Rah-
men dieser Arbeit eine graphische Oberfla¨che programmiert. Diese bildet die Schnittstel-
le zwischen Anwender und Bibliothek der Wasser-Pinch -Methode, in der die Eingaben
des Anwenders fu¨r die Wasser-Pinch -Methode aufgearbeitet werden und die Ergebnisse
optisch dargestellt werden. Die graphische Oberfla¨che erfu¨llt dabei die folgenden Haupt-
aufgaben:
• Ein- und Ausgabefunktionen zum Speichern der Problemdefinition in Dateien.
• Steuerfunktionen zur A¨nderung der wichtigsten Problemdaten (Grenzwerte, Feed-
strombegrenzungen und -konzentrationen, Auswahl der Regeneration, Vorgabe der
Sensitivita¨tsanalyse).
• Ausgabe der Ergebnisse und Protokolle zum einen textbasiert und zum anderen als
Diagramme. Hierbei werden die folgenden Diagramme graphisch auf der Benutze-
roberfla¨che dargestellt:
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Abbildung 3.50: Sensivita¨ts-Diagramme fu¨r Beispiel 1 (Tabelle 3.1)
– Konzentrations-Massenstrom-Diagramme
– Intervall-Diagramme
– Prozess-Diagramme
– Quellen-Senken-Diagramme
– Netzwerk-Diagramme
– Sensitivita¨ts-Diagramme
Die Sensivita¨tsanalyse und -Diagramme werden im folgenden Abschnitt na¨her erla¨utert.
Zusa¨tzlich beinhaltet die graphische Oberfla¨che eine Schnittstelle zu einem Optimierungs-
algorithmus. Auf diese Funktionen wird in Kapitel 4.1 na¨her eingegangen.
3.7.2.1 Sensitivita¨tsanalyse im Rahmen der Wasser-Pinch -Analyse
In den bisherigen Untersuchungen wurde immer von festen Grenzwerten der Prozesse
ausgegangen und fu¨r diese die minimalen Feed- und Regenerationsstro¨me und die opti-
male Verschaltung ermittelt. Ein wichtiger Schritt bei der Wasser-Pinch -Analyse realer
Prozesse ist aber die Diskussion von Prozessvarianten (vergleiche Kapitel 5.2). Dazu ist
es wichtig, die Sensitivita¨t der Prozesse auf A¨nderungen der Grenzwerte festzustellen.
Ist z.B. die Optimierung eines komplexen Systems angestrebt, so kann durch eine Sensi-
vita¨tsanalyse die Lo¨sungsvielfalt a priori stark eingeschra¨nkt und damit die Konvergenz
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des Optimierers entscheidend verbessert werden. Bei der Betrachtung realer Prozesse hat
sich gezeigt, dass diese Analyse die entscheidenden Hinweise gibt, welches Einsparpoten-
zial in den jeweiligen Systemen steckt und wie dieses umgesetzt werden kann.
Dazu wurden in die graphische Oberfla¨che Steuerfunktionen integriert, mit denen
die Grenzwerte selektiv ausgewa¨hlt und in zu definierenden Bereichen gea¨ndert werden
ko¨nnen. Die Ergebnisse werden dabei graphisch in Form der Sensivita¨tsdiagramme darge-
stellt. Dabei sind je nach Aufgabenstellung die Auswirkungen der Grenzwerta¨nderungen
auf die Feedstro¨me, die Regeneration, die Lage des Pinch und die Abwasserkonzentratio-
nen darstellbar.
In Abbildung 3.50 auf der vorherigen Seite sind die Sensivita¨ts-Diagramme in Bezug
auf den Feedstrom fu¨r Beispiel 5 dargestellt. Dabei sind die Eintritts- und Austritts-
Grenzkonzentrationen sowie der u¨bertragene Massenstrom jeweils um bis zu ± 80 % ge-
a¨ndert und die Auswirkungen auf den minimalen Wasserbedarf dargestellt worden. Man
kann deutlich erkennen, dass Prozess 4 gar nicht und Prozess 1 nur auf A¨nderungen des
u¨bertragenen Massenstroms sensitiv reagiert. Die gro¨ßte Sensitivita¨t zeigt Prozess 3 auf
eine Erho¨hung der Eintritts-Konzentration. So la¨sst sich bei einer Erho¨hung um 8% der
minimale Wasserbedarf von 90 auf 70 t/h senken. Bei einem realen Prozess wa¨re nun zu
untersuchen, wie dieser Grenzwert durch Prozessmodifikationen erreicht werden kann.
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Kapitel 4
Kombination der WPM mit
Optimierungsalgorithmen
Im vorangegangenen Kapitel wurden die Wasser-Pinch -Methode und deren Erweiterun-
gen vorgestellt und dargelegt, wie diese Methode in eine Software umgesetzt wurde. Mit
den vorgestellten Hilfsmitteln ist es mo¨glich, fu¨r ein gegebenes System von Stoffu¨bertra-
gern, in Kenntnis von deren Grenzwerten, analytisch eine Verschaltung mit minimalem
Wasser- bzw., im allgemeinen Fall, Waschmittelverbrauch zu ermitteln.
Mit dieser Methode alleine ist es aber nicht mo¨glich, die auf Seite 2 gestellten all-
gemeinen Fragen der Synthese von Waschprozessen zu beantworten. Diese Fragen sind
nur durch eine Optimierungsrechnung mit einer Kostenfunktion als Zielfunktion zu be-
antworten. Dabei handelt es sich um unterschiedliche Optimierungsaufgaben: von der
einfachen Parameteroptimierung bis zur komplexen Strukturoptimierung. Die Wasser-
Pinch -Methode kann bei diesen Optimierungsaufgaben helfen, das jeweilige Optimie-
rungsproblem zu vereinfachen und damit das Konvergenzverhalten der Optimierungsal-
gorithmen positiv zu beeinflussen.
Im Folgenden wird dargestellt, welche Struktur diese verschiedenen Optimierungspro-
bleme haben und welche Algorithmen zur Lo¨sung dieser Aufgaben zu Hilfe genommen
werden ko¨nnen. Anhand der auf Seite 2 gestellten Fragen wird dargelegt, wie durch eine
Kombination der Wasser-Pinch -Methode und einem entsprechendem Optimierungsalgo-
rithmus die jeweilige Aufgabenstellung gelo¨st werden kann.
4.1 Kostenoptimale Feedstro¨me und Regeneration
Die Wasser-Pinch -Methode ist ein analytisches Verfahren, mit dem fu¨r vorgegebene, fe-
ste Grenzzusta¨nde der Prozesse, d.h. fest vorgegebenen Bedingungen der reichen Sei-
te, eine optimale Verschaltung der Wasser- bzw. Waschmittelseite berechnet werden
kann. Dabei ko¨nnen auch eine Regeneration des Waschmittels und verschiedene Feed-
Waschmittelstro¨me betrachtet werden. Bei mehreren Feedstro¨men erfolgt die Auswahl
nach Gewichtungsfaktoren. Auch wenn die Gewichtungsfaktoren im Allgemeinen spezifi-
sche Kosten darstellen, kann mit der Wasser-Pinch -Methode nicht gewa¨hrleistet werden,
dass das Ergebnis den minimal notwendigen Waschmittelkosten entspricht. So kann z.B.
ein Waschmittelstrom mit niedrigen spezifischen Kosten, aber hoher Feedkonzentration in
den Gesamtkosten ungu¨nstiger sein, als ein Waschmittel mit etwas gro¨ßeren spezifischen
Kosten, aber kleinerer Feedkonzentration, da von diesem ein geringerer Mengenstrom
beno¨tigt wird (Kj = cLj · L˙j). Dies kann durch die Wasser-Pinch -Methode nicht bewertet
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werden.
Das Gleiche gilt fu¨r die Regeneration. Die Regeneration wird durch die Regenerati-
onsleistung oder die Regenerations-Austrittskonzentration a priori definiert. Mit diesen
Angaben wird derjenige maximale Regenerationsstrom berechnet, der zum minimalen
Feedstromverbrauch fu¨hrt. Die Wasser-Pinch -Methode liefert nur eine optimale Re-
generation in dem Sinne, dass sie zur maximalen Reduzierung des Frischwasserbedarfs
fu¨hrt. Inwieweit die durch diese Regeneration zusa¨tzlich entstehenden Kosten (Betriebs-
und Apparatekosten) die eingesparten Frischwasserkosten u¨berwiegen, kann durch die
Wasser-Pinch -Methode alleine nicht beantwortet werden.
Aus diesem Grund wurde im Rahmen dieser Arbeit ein Optimierungsalgorithmus mit
der Wasser-Pinch -Methode kombiniert, so dass die Auswahl der Feedstro¨me und der
Regeneration anhand der entstehenden Kosten optimiert werden kann. Das zu lo¨sende
Optimierungsproblem la¨sst sich wie folgt darstellen:
min
Nj∑
j=1
cL,j · L˙j +
(
cR ·
xaR,min
xaR
+ cLR
)
L˙R (4.1.1)
bzw.
Nj∑
j=1
cL,j · L˙j +
(
cR · R
Rmax
+ cLR
)
L˙R (4.1.2)
fu¨r alle R, xaR und L˙j, L˙R ∈ {WPM(χ, L˙g, xeg, xag) = 0 ∧ j ∈ {1..Nj}}
RB : χ = {L˙j,max, L˙R,max, xaR, |R|} ≥ 0
mit
cL,j, cR, = spezifische Kosten fu¨r die jeweiligen Stro¨me bzw. Regenerations-
cLR leistung
Nj = Anzahl der Feedstro¨me j
WPM(...)= Ergebnis der WPM fu¨r gegebene Optimierungsparameter und festen
Grenzwerten
Die Zielfunktion besteht aus den Betriebskosten fu¨r die Feedstro¨me und den Regenera-
tionskosten. Apparatekosten fu¨r die durch die konstanten Grenzwerte definierten Prozesse
werden hier nicht betrachtet. Der Kostenfaktor fu¨r die Regeneration besteht aus einem
konstanten Faktor (cLR), der den notwendigen Betriebskosten entspricht, und einem von
der Regenerations-Austrittskonzentration abha¨ngigen Teil (cR · x
a
R,min
xaR
), in den das Verha¨lt-
nis von minimal mo¨glicher Austrittskonzentration xaR,min zu tatsa¨chlicher Austrittskon-
zentration xaR eingeht. Damit ist es mo¨glich, die Regenerations-Austrittskonzentration
xaR als Optimierungsvariable zu nutzen und somit die zum Erreichen dieser Austritts-
konzentration notwendigen Apparatekosten zu beru¨cksichtigen. Entsprechendes gilt auch
fu¨r die Regenerationsleistung R. Als weitere Optimierungsvariablen χ ko¨nnen nicht die
Feedstro¨me L˙j bzw. der Regenerationsstrom L˙R gewa¨hlt werden, sondern die Feedstrom-
begrenzungen L˙j,max bzw. die Regenerationsstrombegrenzung L˙R,max. Die tatsa¨chlichen
Stro¨me L˙j bzw. L˙R werden durch die Wasser-Pinch -Methode bei festen Grenzwerten
L˙g, x
e
g und x
a
g unter der Maßgabe minimalen Frischwasserverbrauchs berechnet. Die Va-
riablen L˙j,max liefern dem Optimierungsalgorithmus die Mo¨glichkeit, dieses Ergebnis zu
beeinflussen. Damit auf jeden Fall genu¨gend Feedwasser fu¨r die Wasser-Pinch -Methode
zur Verfu¨gung steht, darf der Feedstrom mit der geringsten Feedkonzentration nicht be-
grenzt werden. In der Regel wird dies aber der Strom mit den ho¨chsten spezifischen
Kosten sein, so dass eine Nutzung dieser Feedquelle entsprechend bewertet wird.
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Optimierungsebene analytische Ebene
W P M
RB:
PSfrag replacements
Zielfunktion f (χ)
χ ≥ 0
L˙j , R, x
a
R, L˙R
Begrenzung der analytischen Lo¨sung
durch L˙j,max bzw. L˙R,max
und festen xaR bzw. R
Abbildung 4.1: Zwei-Ebenen-Methode zur gleichzeitigen Optimierung der Feedstro¨me
und Regeneration
Die Wasser-Pinch -Methode stellt dabei nicht die Randbedingung des Optimierungs-
problems dar, sondern ist Teil der Berechnung der Zielfunktion. Dies ist insofern richtig,
als das Gleichungssystem der Wasser-Pinch -Methode fu¨r jeden festen Wert der Optimie-
rungsvariablen χ erfu¨llt ist und damit zu einem eindeutigen Wert der Zielfunktion fu¨hrt.
Somit wird durch die Wasser- Pinch -Methode die Optimierungsaufgabe stark verein-
facht. Dies ist der wesentliche Unterschied zu den Ansa¨tzen von El-Halwagi und Manou-
siouthakis [3] und Papalexandri et al. [4]. In deren Ansa¨tzen werden alle Gleichungen des
Stoffu¨bertragersystems als Randbedingungen des Optimierungsproblems definiert, was zu
Konvergenzschwierigkeiten bei gro¨ßeren Systemen aufgrund der hohen Gleichungs- und
Variablenanzahl fu¨hrt. Die hier vorgestellte Vorgehensweise kann man als Zwei-Ebenen-
Methode bezeichnen. In Abbildung 4.1 ist dies schematisch dargestellt. Auf der Op-
timierungsebene werden die Optimierungsvariablen durch Auswertung der Zielfunktion
vera¨ndert, wa¨hrend auf der analytischen Ebene diese Variablen als Grenzzusta¨nde die
Lo¨sung der analytischen Wasser-Pinch -Methode eingrenzen.
Die Wasser-Pinch -Methode verha¨lt sich wie ein nichtlineares Gleichungssystem. Auch
die Kostenfunktion ist unter der Beru¨cksichtigung der Regenerations-Austrittskonzen-
tration xaR eine nichtlineare Funktion (Gleichung (4.1.2)). Von daher kommt als determi-
nistischer Optimierungsalgorithmus nur ein NLP -Verfahren in Frage. Im Rahmen dieser
Untersuchungen wurde der Algorithmus CFSQP 1 von Lawrence et al. [90] genutzt. Auf
die Arbeitsweise dieses Algorithmus wird im Anhang 5.2 na¨her eingegangen.
Als Beispiel fu¨r eine Optimierungsrechnung sei das Beispiel aus Tabelle C.15 ge-
nannt. Die dazugeho¨rigen Feed-, Regenerations- und Kostendaten sind in Tabelle C.16
zusammengefasst. Unter den Voraussetzungen der Tabellen C.15 und C.16 und ohne
Einschra¨nkung der zur Verfu¨gung stehenden Menge der einzelnen Feedstro¨me wu¨rde die
Lo¨sung der Wasser-Pinch -Methode einen Wert der Kostenfunktion von 2610 GE 2 ohne
Regeneration und von 2570 GE mit Regeneration erzielen. Es wu¨rden somit entsprechend
der Vorschrift der WPM weitestgehend die Feedstro¨me mit den geringsten spezifischen Ko-
sten eingesetzt und bei der Regeneration entsprechend der Regeln aus Abschnitt 3.6 nach
Mo¨glichkeit eine vollsta¨ndige Regeneration verwendet. Die Ergebnisse in Form der Netz-
werkdiagramme sind in den Abbildungen C.9 und C.10 dargestellt. Hier erkennt man,
dass Feedstrom 1 mit den geringsten spezifischen Kosten aber mit der ho¨chsten Ein-
trittskonzentration bevorzugt eingesetzt wird. Die anderen Stro¨me werden nur insoweit
1CFSQP = C code for Feasible Sequential Quadratic Programming
2GE = Geld-Einheiten
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Abbildung 4.2: Verlauf der Optimierung der Feedstro¨me
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Abbildung 4.3: Verlauf der Optimierung der Regeneration mit xaR ≥ 15 ppm und
L˙R ≤ 20t/h
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eingesetzt, wie es aufgrund der Grenz-Eintrittskonzentration und damit der geforderten
Reinheit notwendig ist. Im Falle der Regeneration ist zu beobachten, dass die Prozes-
se 1-3 nicht mit regenerierten Wasser versorgt werden ko¨nnen, da ansonsten ein lokaler
Kreislauf entstehen wu¨rde (vergleiche Abschnitt 3.6.1.2). In Abbildung 4.1 ist der Op-
timierungsverlauf der Zielfunktion und Variablen fu¨r den Fall, dass nur die Feedstro¨me
optimiert werden, dargestellt. Die Zielfunktion kann auf einen Wert von 2393 GE opti-
miert werden. Es ist dabei deutlich zu erkennen, dass der Feedstrom 1, der die geringsten
spezifischen Kosten hat, in der optimalen Verteilung nicht genutzt wird. Stattdessen ist
es wirtschaftlicher, die Feedstro¨me 2 und 3 mit etwas ho¨heren spezifischen Kosten aber
geringeren Konzentrationen zu nutzen. Mit der Wasser-Pinch -Methode alleine wird der
Feedstrom 1 pra¨feriert (vergleiche Abbildung C.9). In Abbildung C.11 ist die resultierende
Verschaltung mit optimierten Feedstro¨men dargestellt. Als Startwerte der Optimierung
wurden die Ergebnisse fu¨r die Feedstro¨me bei der reinen Wasser-Pinch -Methode ohne
Einschra¨nkung der Feedstrommengen gewa¨hlt, wobei sich herausgestellt hat, dass etwas
kleinere Startwerte (80% der obigen Werte) das Konvergenzverhalten positiv beeinflussen.
Als Standard-Abbruchkriterium bei SQP -Verfahren mu¨ssen die Bedingungen erfu¨llt
sein, dass sowohl die bidirektionale Richtungsa¨nderung dt im Iterationsschritt t (vergleiche
Gleichung (B.2.3)) als auch die Summe der Randbedingungen
∑
h(χ) definierte minimale
Werte erreichen, d.h. dass gilt
| dt |≤ ε∆,d ∧
∑
| h(χ) |≤ ε∆,h.
Dies kann je nach Problemdefinition zu sehr langen Iterationszeiten fu¨hren, so dass
in der Regel die Bedingung, dass die Ableitung des Kuhn-Tucker-Vektors ∇xL (verglei-
che Anhang 5.2) einen minimalen Wert ε∆,L erreichen muss, gewa¨hlt wird. Im Falle
der Optimierung der Feedstro¨me aber auch der Optimierung der Regeneration, in der
keine Randbedingungen g und h beru¨cksichtigt werden muss, geht dies in das einfache
Abbruchkriterium
| ft−1(χ)− ft(χ) |
| ft−1(χ) | ≤ ε∆,f , (4.1.3)
u¨ber. Dabei wurde fu¨r die hier verwendeten Beispiele ε∆,f = 10
−6 verwendet.
Wird ausschließlich die Regeneration optimiert (xaR ≥ 15 ppm, L˙R ≤ 20t/h), so erha¨lt
man den in Abbildung 4.1 dargestellten Optimierungsverlauf und einen Wert der Ko-
stenfunktion von 2523 GE . Auch hier wurden die Ergebnisse der reinen Wasser-Pinch
-Methode mit Regeneration zur Ermittlung der Startwerte genutzt und obiges Abbruch-
kriterium verwendet. Vergleicht man das Ergebnis in Form des Netzwerkdiagramms aus
Abbildung C.12 mit dem der reinen Wasser-Pinch -Methode mit Regeneration (Abbildung
C.10) so wird deutlich, dass die minimal mo¨gliche Regenerations-Austrittskonzentration
xaR,min = 15 ppm nicht die o¨konomisch gu¨nstigste Variante darstellt. Stattdessen ist die
kostengu¨nstigere Variante eine Regeneration auf xaR = 26, 15 ppm bei einem Regenerati-
onsstrom von L˙R = 13, 94t/h.
Wird der maximale Regenerationsstrom L˙R,max nicht begrenzt, so ko¨nnen die Kosten
auf 2518 GE gesenkt werden. Die optimale Regenerations-Austrittskonzentration betra¨gt
hier xaR = 30, 9 ppm bei einem Regenerationsstrom von L˙R = 37, 63t/h. Der Regene-
rationsverlauf ist in Abbildung 4.1 und das dazugeho¨rige Netzwerk in Abbildung C.13
dargestellt.
Werden sowohl die Feedstro¨me als auch die Regeneration bei einer minimalen Rege-
nerations-Austrittskonzentration von xaR,min = 15 ppm optimiert, so erha¨lt man den in
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Abbildung 4.4: Verlauf der Optimierung der Regeneration bei nicht begrenztem Re-
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Abbildung 4.5: Verlauf der gleichzeitigen Optimierung der Feedstro¨me und Regene-
ration
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Abbildung 4.6: Verlauf der gleichzeitigen Optimierung der Feedstro¨me und Regene-
ration bei einer minimalen Regenerations-Austrittskonzentration von
xaR,min = 1 ppm
Abbildung 4.5 auf der vorherigen Seite dargestellten Verlauf der Optimierung und die in
Abbildung C.14 dargestellte resultierende Verschaltung. Der Endwert der Zielfunktion
betra¨gt hier 2435 GE und ist damit ho¨her als bei der Lo¨sung ohne Regeneration. Damit
wird eine wesentliche Schwa¨che des hier verwendeten deterministischen NLP -Optimierers
deutlich. Da die Wasser-Pinch -Methode insbesondere bei Regeneration keinen konvexen
Verlauf hat, treten lokale Minima auf, die die NLP -Optimierer unter Umsta¨nden nicht
u¨berwinden ko¨nnen. Daher kann nicht garantiert werden, dass die gefundene Lo¨sung
auch die globale Lo¨sung ist. Insbesondere ko¨nnen so Randlo¨sungen, na¨mlich dass eine
Regeneration in diesem Fall nicht sinnvoll ist, unter Umsta¨nden durch den Optimierungs-
algorithmus nicht gefunden werden. Ob diese Probleme auftreten, ha¨ngt von der jeweili-
gen Problemstellung ab. Wird zum Beispiel fu¨r den hier betrachteten Beispielprozess 15,
bei sonst gleichen Randbedingungen, eine minimale Regenerations-Austrittskonzentration
von xaR,min = 1 ppm zugelassen, so erha¨lt man nach Optimierung der Feedstro¨me und Re-
generation einen Wert der Kostenfunktion von 2225 GE. In Abbildung 4.6 ist der Verlauf
der Optimierung dargestellt und in Abbildung C.15 die daraus resultierende Verschal-
tung. Durch eine Vera¨nderung der Startwerte sowie durch eine gezielte Betrachtung der
Randlo¨sungen kann die Wahrscheinlichkeit erho¨ht werden, dass die globale Lo¨sung ge-
funden wurde. Ausschließen, dass es noch ein weiteres, besseres Optimum gibt, kann
man jedoch nicht. Jedoch liefert der deterministische SQP Algorithmus im Vergleich zu
stochastischen Algorithmen innerhalb weniger Sekunden eine Lo¨sung, so dass mit diesem
Algorithmus sehr schnell die Auswirkungen vera¨nderte Randbedingungen auf die kosten-
optimale Verschaltung betrachtet werden kann.
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4.2 Optimierung der Apparatedimensionen
Wa¨hrend im vorigen Kapitel die Optimierung der Feedstro¨me und Regeneration unter-
sucht wurde, sollen in diesem Kapitel zusa¨tzlich die Apparatedimensionen betrachtet und
optimiert werden. Werden die Apparatedimensionen vera¨ndert, so a¨ndern sich eben-
falls die Grenzwerte der Prozesse und damit die Eingangsgro¨ßen fu¨r die Wasser-Pinch
-Methode. Deshalb mu¨ssen die Grenzwerte aus Modellrechnungen fu¨r die zu optimieren-
den Stoffu¨bertrager ermittelt werden.
Im Folgenden wird nun dargelegt, wie einfache Stoffu¨bertragermodelle fu¨r die Ermitt-
lung der Grenzwerte genutzt werden ko¨nnen. Detailliertere Beschreibungen und komple-
xere Modelle fu¨r Stoffu¨bertrager sind bei McCabe et al. [75], Wankat [80], Geankoplis [91],
Henley und Seader [92], King [93] und Treybal [94] zu finden.
4.2.1 Das Modell eines Stoffu¨bertragers
In einem Stoffu¨bertrager werden Komponenten selektiv durch direkten Stofftransfer von
einem reichen Strom auf einen armen Strom u¨bertragen. Dabei wird im Allgemeinen
davon ausgegangen, dass eine Ru¨cklo¨sung der Kontaminanten nicht stattfindet. Obwohl es
verschiedene Stromfu¨hrungen gibt, wird im Folgenden von den in der Praxis am weitesten
verbreiteten Gegenstromprozessen ausgegangen. Der Stoffaustausch wird dabei durch
verschiedene physikalische oder chemische Prozesse beschrieben [95]:
Absorption: Die Absorption wird zur Trennung von homogenen Gasgemischen ver-
wendet. Dabei werden eine oder mehrere Gaskomponenten des Gemisches, die sich
gewo¨hnlich im u¨berkritischen Zustand befinden, in einem flu¨ssigen Lo¨sungsmittel
mehr oder weniger vollsta¨ndig selektiv physikalisch gelo¨st oder chemisch gebunden.
Beispiele fu¨r Absorptionsprozesse sind die Entschwefelung von Rauchgasen mit al-
kalischen Waschmitteln oder Aminen, die Auswaschung von Kohlendioxid aus dem
Synthesegas fu¨r die Amoniaksynthese oder die Entfernung von Chlorspuren in der
Abluft von Chloranlagen mit Natronlauge.
Adsorption: Die Adsorption nutzt die mikro-poro¨se Oberfla¨che und molekularen Bin-
dungskra¨fte von festen Adsorbentien zur spezifischen Entfernung von Komponen-
ten aus gasfo¨rmigen und flu¨ssigen Mischungen. Beispiele sind die Nutzung von
Aktivkohle zur Entfernung von Benzol-Toluol-Mischungen aus Grubenwa¨ssern, zur
Entchlorung von Solestro¨men in der Chlor-Alkali-Industrie und zur Entfernung von
Organika aus Salzsa¨ure bei der HCl-Elektrolyse. Weitere Adsorbentien sind z.B.
Silikagel, Zeolithe oder Molekularsiebe.
Extraktion: Die Extraktion ist ein thermischer Trennprozess, bei dem die Trennung
eines homogenen Flu¨ssigkeitsgemisches mit Hilfe einer Zusatzflu¨ssigkeit (Extrakti-
onsmittel, Lo¨sungsmittel) erfolgt, die selektiv eine oder mehrere Komponenten aus
dem Flu¨ssigkeitsgemisch aufnimmt und mit den anderen Komponenten eine Mi-
schungslu¨cke bildet. So werden Wascho¨le benutzt, um Phenol und Polychlorinierte
Biphenyle (PCB) aus Abwa¨ssern von Raffinerien und chlorinierte Kohlenwasserstof-
fe aus organischen Abwa¨ssern zu entfernen.
Ionenaustauscher: In Ionenaustauschern werden Kationen- oder Anionenharze dazu
genutzt bestimmte unerwu¨nschte Ionen aus Flu¨ssigkeiten durch andere zu ersetzen.
Harze von Kationenaustauschern enthalten freie positive Ionen wie z.B. Natrium
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oder Wasserstoff. Harze von Anionaustauschern enthalten dementsprechen freie
negative Ionen (z.B. Hydroxyle oder Chlor). So werden zum Beispiel in der Reinst-
soleaufbereitung von Chlor-Alkali-Anlagen mit Membranelektrolyse Kalzium- und
Magnesiumionen in Kationenharzen durch Natriumionen ersetzt, so dass die Ca++-
und Mg++-Konzentrationen nach den Ionenaustauschern weniger als 20 ppb3 be-
tragen. Die Ionenaustauscher werden in der Regel bei der Entfernung von Kompo-
nenten mit kleinen Konzentrationen genutzt, wie z.B. die Entfernung von Metallen,
Sulfiden, Cyaniden, Aminen, Phenole und Halone aus Wasser.
Laugeprozesse: Hier werden aus einem festen Gemisch spezifische Komponenten durch
ein flu¨ssiges Bleich- oder Extraktionsmittel gelo¨st. Eine wichtige Anwendung ist die
Entfernung von Metallen aus Schlamm.
Desorption: Darunter versteht man die Entfernung von flu¨chtigen Komponenten aus
Flu¨ssigkeiten durch einen Gasstrom. Beispiele sind die Entfernung von Chlor aus
Schwefelsa¨ure oder Salzsa¨ure in der Chlor-Alkali-Industrie, die Entfernung von Am-
moniak aus dem Abwasser der Du¨ngemittelherstellung mit Dampf und die Regene-
ration von Aktivkohle mit Dampf oder Stickstoff.
Wie in Kapitel 3.1.1 bereits dargestellt wurde, la¨sst sich die allgemeine Funktion
des Gleichgewichts einer Stoffu¨bertragung (Gleichung (3.1.7) bei vielen Prozessen mit
verdu¨nnten Lo¨sungen zumindest u¨ber den Betriebsbereich linearisieren. Dann erha¨lt man
mit der vorgegebenen Konzentration y des reichen Stroms die Gleichgewichtskonzentrati-
on x∗ im armen Strom durch
y = m · x∗ + b. (4.2.1)
Spezielle Fa¨lle von Gleichung (4.2.1) unter der Annahme konstanter Temperatur und
Druck sind dabei:
• Das Raoultsche Gesetz fu¨r die physikalische Absorption aus dem unterkritischen
Dampfzustand:
y =
p0Komp(T )
pTotal
· x∗ (4.2.2)
mit
y,x∗ = Molanteile der Komponente im reichen Gasstrom bzw. armen
Waschmittel
p0Komp(T )= Dampfdruck der Komponente bei der konstanten Temperatur T
pTotal = Gesamtdruck des Gas
• Das Henrysche Gesetz fu¨r die physikalische Absorption aus dem u¨berkritischen Gas-
zustand:
y =
H(T, p) · x∗
pTotal
(4.2.3a)
3ppb = parts per billion (10−9)
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mit
y,x∗ = Molanteile der Komponente im reichen Gasstrom bzw. armen
Waschmittel
H(T, p) = Henry-Koeffizient, abha¨ngig von der gelo¨sten Komponente
und dem Waschmittel
pTotal = Gesamtdruck des Gas
Der Henry-Koeffizient kann nach [9] aus der Messung der Gaslo¨slichkeit bestimmt
werden:
H(T, p) =
αL(T, p)
p0Komp(T )
(4.2.3b)
mit
αL(T, p) = Lo¨slichkeit der Komponente in der Flu¨ssigphase
• Der Nernstsche Verteilungssatz bei der Extraktion und niedriger Konzentration der
Komponente:
y
x∗
=
γR
γE
≈ KN (4.2.4)
mit
y,x∗ = Konzentration der Komponente in der reichen bzw. armen
Flu¨ssigkeit
γR = Aktivita¨tskoeffizient der Komponente im Raffinat
γE = Aktivita¨tskoeffizient der Komponente im Extrakt
KN = Nernstscher Gleichgewichts-Koeffizient
Sind die reiche und die arme Phase nicht im stoﬄichen Gleichgewicht, so findet ein
Netto-Stofftransport von der reichen auf die arme Phase statt. Die Hauptaufgabe des
Stoffu¨bertragers ist dabei die Bereitstellung einer mo¨glichst großen Phasengrenzfla¨che
zwischen dem reichen und dem armen Strom. Dies kann durch eine Vielzahl von Appa-
rategeometrien und -einbauten gewa¨hrleistet. Prinzipiell lassen sich aber viele Apparate
durch zwei Grundmodelle beschreiben:
• Die theoretische Gleichgewichtsstufe,
fu¨r die Stoffu¨bertragung bei stufenweisem Kontakt der Phasen;
• Die theoretische U¨bertragungseinheit,
fu¨r die Stoffu¨bertragung bei stetigem Kontakt der Phasen.
Die beiden Modelle werden im Folgenden kurz beschrieben und anschließend die An-
wendung der Modelle zur Grenzwertermittlung dargelegt.
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Abbildung 4.7: Eine schematische Darstellung des mehrstufigen Gleichgewichtsappa-
rats
4.2.1.1 Das Stufenmodell
Bei dem Modell der theoretischen Gleichgewichtsstufe geht man davon aus, dass 2 Phasen
miteinander vermischt werden und dabei das thermodynamische Gleichgewicht erreichen
(idealer Ru¨hrkessel [74]). Anschließend werden die beiden im Gleichgewicht stehenden
Phasen wieder vollkommen getrennt. Nach Weiß [95] werden fu¨r dieses Modell folgende
Voraussetzungen angenommen:
1. Das Phasengleichgewicht zwischen den beteiligten Phasen wird durch ausreichende
Kontaktzeit erreicht.
2. Fu¨r die Fluiddynamik werden Voraussetzungen in Abha¨ngigkeit von den beteiligten
Phasen getroffen:
• Bei zwei flu¨ssigen Phasen wird eine vollkommene Trennung der nicht mischba-
ren Phasen nach Erreichen des stoﬄichen Gleichgewichts durchgefu¨hrt.
• Bei einer flu¨ssigen und einer gasfo¨rmigen Phase wird vorausgesetzt, dass
– Flu¨ssigkeit und Gas in der Stufe vollkommen durchmischt sind,
– das Gas keine Flu¨ssigkeit zur na¨chsten Stufe mitreißt.
In der Regel besteht ein Apparat aus mehreren dieser Stufen. Beispiele sind Bo-
denkolonnen, wobei jeder Boden einer Gleichgewichtsstufe entspricht, oder mehrstufige
Ru¨hrkessel-Abscheider-Systeme [73]. Unter der Annahme, dass der isotherme Stoffaus-
tauschprozess aus Abbildung 3.1 auf Seite 14 einer Gleichgewichtsstufe entspricht, la¨sst
sich fu¨r den reichen Strom i und den armen Strom j der mehrstufige Gleichgewichtsappa-
rat wie in Abbildung 4.7 darstellen. Damit stehen fu¨r den n-ten Block die Konzentrationen
yni und x
n
j miteinander im Gleichgewicht.
Bei gegebenen Eintritts- und Austrittsbedingungen la¨sst sich die Anzahl der Gleichge-
wichtsstufen NST fu¨r einen Stoffu¨bertrager graphisch als Treppenzug im McCabe-Thiele-
Diagramm berechnen [96]. Fu¨r den Fall der isothermen Stoffu¨bertragung mit linearer
Gleichgewichtslinie und verdu¨nnten Lo¨sungen kann NST durch die bereits in Kapitel 3.4.3
definierte Kremser-Gleichung [77] fu¨r den reichen Strom i und den armen Strom j berech-
net werden:
NST =
ln
[(
1 − mj G˙i
L˙j
)(
yei −mjxej − bj
yai −mjxej−bj
)
+
mj G˙i
L˙j
]
ln
[
L˙j
mj G˙i
] (4.2.5)
Andere Formen der Kremser-Beziehung stellen Gleichung (3.4.6) und die folgende Glei-
chung dar:
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yei − mjxaj − bj
yai − mjxej − bj
=
(
L˙j
mj G˙i
)NST
(4.2.6)
Wird das Gleichgewicht nicht erreicht, so la¨sst sich die tatsa¨chliche Stufenzahl N0 aus
der theoretischen Stufenzahl NST durch Einfu¨hrung von Wirkungsgraden berechnen. Da-
bei kann ein Stufenwirkungsgrad fu¨r jede Stufe (Murphree Austauschgrad [95]) ηx,y oder
ein gemittelter Gesamtwirkungsgrad η0 definiert werden. Der Stufenwirkungsgrad kann
sowohl von der reichen als auch von der armen Seite abha¨ngen und muss experimentell
ermittelt werden. Aus Gleichung (4.2.5) erha¨lt man mit dem Stufenwirkungsgrad ηx,y:
N0 =
ln
[(
1 − mj G˙i
L˙j
)(
yei −mjxej − bj
yai −mjxej−bj
)
+
mj G˙i
L˙j
]
− ln
[
1 + ηx,y
(
L˙j
mj G˙i
− 1
)] (4.2.7)
oder mit dem Gesamtwirkungsgrad η0:
N0 = NST/η0. (4.2.8)
4.2.1.2 Das Modell der U¨bertragungseinheit
Mit dem Grundmodell der U¨bertragungseinheit ko¨nnen Stoffu¨bertrager beschrieben wer-
den, in denen die Gegenstromphasen in sta¨ndigen Kontakt miteinander stehen und nicht
stufenweise getrennt und gemischt werden. Hier findet die kinetische Theorie der Gegen-
stromtrennung von Gemischen Anwendung (vergleiche Sattler [73]). Beispiele fu¨r diese
kontinuierlichen Stoffu¨bertrager sind Spru¨htu¨rme, Fu¨llko¨rper- und Packungskolonnen.
Aus der Mengenbilanz einer differentiellen U¨bertragungseinheit und der Stofftrans-
portbeziehung
∂m˙ = ki (y − y∗) ∂A (4.2.9)
mit
∂m˙ = ausgetauschter differenzieller Massenstrom
ki = auf die reiche Seite bezogener konstanter Stoffdurchgangskoeffizient
∂A = differenzielles Element der Stoffaustauschfla¨che
erha¨lt man nach Integration die Ho¨he HP einer Packungs- bzw. Fu¨llko¨rperkolonne bei
konstantem reichen Strom G˙i:
HP =
G˙i
ki ηP av AQ
∫ yei
yai
dy
y − y∗ (4.2.10)
mit
av = volumenspezifische Oberfla¨che der Packung bzw. Fu¨llko¨rper
ηP = Wirkungsgrad des Stofftransports u¨ber die Oberfla¨che av
AQ = Querschnittsfla¨che der Kolonne
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Nach Chilton und Colburn [97] bezeichnet man das Integral als Anzahl der U¨ber-
tragungseinheiten NTUi
4. Dementsprechend wird der Faktor vor dem Integral als Ho¨he
einer U¨bertragungseinheit HTUi
5 bezeichnet, so dass man fu¨r Gleichung (4.2.10) auch
schreiben kann:
HP = HTUi · NTUi (4.2.11)
Die Gleichungen (4.2.9) - (4.2.11) beziehen sich auf die reiche Seite (Index i) und
ko¨nnen analog fu¨r die arme Seite angegeben werden:
HP =
L˙j
kj ηP av AQ
∫ xaj
xej
dx
x∗ − x = HTUj · NTUj. (4.2.12)
Das Integral in Gleichung (4.2.10) und damit die Anzahl der U¨bertragungseinheiten
kann nach El-Halwagi [9] fu¨r den Fall des isothermen Stoffu¨bertragers mit linearer Gleich-
gewichtsbeziehung und verdu¨nnten Lo¨sungen in der Form
NTUi =
yei − yai
(yi − y∗i )logm
(4.2.13a)
mit
(yi − y∗i )logm =
(
yei − mjxaj − bj
) − (yai − mjxej − bj)
ln
(
(yei −mjxaj − bj)
(yai −mjxej − bj)
) (4.2.13b)
fu¨r die reiche Seite angegeben werden. Analog ist dies auch fu¨r die arme Seite definiert.
Ist die Waschmittelaustrittskonzentration xaj unbekannt, so kann die Anzahl der U¨bert-
ragungseinheiten nach Treybal [94] durch die folgende Gleichung berechnet werden:
NTUy =
ln
[(
1 − mj G˙i
L˙j
)(
yei −mjxej − bj
yai −mjxej−bj
)
+
mj G˙i
L˙j
]
1−
(
mj G˙i
L˙j
) . (4.2.14)
Neben dem Modell der U¨bertragungseinheit, das auch HTU-NTU-Konzept [73] ge-
nannt wird, kann auch das Modell der theoretischen Stufe fu¨r Spru¨h-, Packungs- bzw.
Fu¨llko¨rperkolonnen angewendet werden. Hier spricht man von dem so genannten HETP -
Konzept. Fu¨r die Ho¨he einer Packungskolonne gilt:
HP = NST · HETP (4.2.15)
HETP6 oder auch HETS7 ist demzufolge die Fu¨llko¨rperschu¨ttho¨he bzw. Packungsho¨he,
die wie eine theoretische Stufe wirkt. Die Anzahl der theoretischen Stufen NST kann z.B.
mit Gleichung (4.2.5) ermittelt werden. Der Wert fu¨r HETP bzw. HETS ist zum einen
abha¨ngig von der Fu¨llko¨rperform, Packungsart bzw. Einbaugeometrie und zum ande-
ren von den Eigenschaften der Gegenstromphasen und wird in der Regel experimentell
bestimmt.
4NTU = Number of Transfer Units
5HTU = Height of one Transfer Unit
6HETP = Height Equivalent to one Theoretical Plate
7HETS = Height Equivalent to one Theoretical Stage
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In [96] sind verschiedene Vereinfachungen der obigen Modellgleichungen fu¨r spezielle
Prozesse und Anwendungen zusammengestellt. Zusa¨tzlich gibt es eine Vielzahl Modelle
fu¨r spezielle Apparate, die nicht durch die theoretische Stufe oder U¨bertragungseinheit
beschrieben werden ko¨nnen. Hier wird auf die entsprechende Literatur, z.B. Perry [72],
Caulsen und Richardson [98] oder Philipp [99] verwiesen.
Im Folgenden wird die Anwendung der beiden Grundmodelle zur Ermittlung der
Grenzwerte und zur Prozessoptimierung beschrieben.
4.2.2 Modell und Grenzwerte
Ist fu¨r einen zu betrachtenden Prozess mit dem reichen Strom i das Modell des Stoff-
u¨bertragers bekannt und la¨sst sich das Gleichgewicht im Betriebsbereich anhand z.B.
der Gleichungen (4.2.1) bis (4.2.4) linearisieren, so lassen sich aus diesen Angaben die
Grenzwerte bestimmen. Die Grenzkonzentrationen xj,g im Waschmittel j sind definiert
als Konzentrationen mit minimalem Abstand εj vom Gleichgewichtswert x
∗
j :
xj,g = x
∗
j − εj (4.2.16)
Werden existierende Apparate betrachtet und soll fu¨r diese Apparate die optimale
Wasser- bzw. Waschmittelversorgung ermittelt werden, so ko¨nnen durch den minimalen
Konzentrationsabstand εj limitierende Anlagenparameter a priori in die Ermittlung der
Stro¨me einfließen. Im Falle des Stufenmodells erha¨lt man mit der allgemeinen Massenbi-
lanz fu¨r den u¨bertragenen Massenstrom aus Gleichung (3.1.1) mit Gleichung (4.2.16) und
der Kremser-Gleichung in der Form von (3.4.6) die folgende Gleichung fu¨r die Anzahl der
Stufen:
NST =
ln
[(
1 − L˙j
mj G˙i
)( G˙i
L˙j
(yai − yei ) − εj
− εj
)
+
L˙j
mj G˙i
]
ln
[
mj G˙i
L˙j
] (4.2.17)
und damit fu¨r den minimalen Konzentrationsunterschied εaj am reichen Ende (vergleiche
Abbildung 3.2 auf Seite 15):
εaj =
G˙i
L˙j
(yai − yei )
1 − L˙j
mj G˙i
1 − ( L˙j
mj G˙i
)−NST . (4.2.18)
bzw. mit der unteren Grenze des Absorptionsfaktors Aij,u = mj G˙i˙Lj,u :
εaj =
(yei − yai
mj
) 1−Aij,u
1 − ANSTij,u
. (4.2.19)
Mit dieser Gleichung la¨sst sich aus den Daten der reichen Seite, der Steigung der
Gleichgewichtsgerade mj und der Anzahl der Stufen des existierenden Apparats die Grenz-
konzentration xag,j am reichen Ende bestimmen. Die untere Grenze des Wasser- bzw.
Waschmittelstroms L˙j,u ist dabei z.B. durch die minimal zula¨ssige Flu¨ssigkeitsbelastung
definiert, die einen gleichma¨ßigen U¨berlauf der Flu¨ssigkeit u¨ber das Ablaufwehr bei Sieb-
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Abbildung 4.8: Betriebs- und Gleichgewichtslinie im McCabe-Thiele-Diagramm
oder Ventilbo¨den gewa¨hrleistet [95]. Der Grenzstrom L˙j,g stellt die Obergrenze des mo¨gli-
chen Wasser- bzw. Waschmittelstroms dar. Diese kann z.B. bei Bodenkolonnen die U¨ber-
flutgrenze, d.h. der maximale Flu¨ssigkeitstrom, der gerade ein Fluten der Kolonne verhin-
dert, oder die maximale Schluckfa¨higkeit des Ablaufschachtes bei Sieb- oder Ventilbo¨den
darstellen. Bei Mischer-Absetzer-Extraktoren ist der Grenzstrom die obere Grenzbelas-
tung des Absetzers. Mit dem Grenzstrom, der Austrittskonzentration xag,j und dem zu
u¨bertragenen Massenstrom, la¨sst sich die Grenzeintrittskonzentration xeg,i berechnen.
Fu¨r das Modell der U¨bertragungseinheit la¨sst sich die Ermittlung von εj analog herlei-
ten. Nach Chopey [100] ist die auf die arme Seite bezogene Anzahl der U¨bertragungsein-
heiten NTUx durch die folgende Gleichung definiert (vergleiche dazu Gleichung (4.2.14):
NTUx =
ln
[(
1 − A−1ij,u
)(
xej − xja∗
xaj − xa∗j
)
+ A−1ij,u
]
1−A−1ij,u
(4.2.20)
Mit Gleichung (3.1.1) und Gleichung (4.2.16) erha¨lt man die folgende Beziehung fu¨r
den minimalen Konzentrationsunterschied εaj am reichen Ende:
εaj =
(yei − yai
mj
) 1 − Aij,u
1− e
(
NTUx(1−A−1ij,u)
) (4.2.21)
Auch hier ist die untere Grenze des Waschmittelstroms L˙j,u der Strom, der die notwen-
dige Berieselungsdichte gewa¨hrleistet. Der Grenzstrom L˙j,g stellt die obere Grenze der
Flu¨ssigkeitsbelastung dar. Diese ist z.B. durch die Flutgrenze oder durch einen maximal
zula¨ssigen Druckverlust in der Kolonne definiert. Weiß et al. [95] stellen eine Reihe von
Korrelationen zur Berechnung dieser Grenzen vor.
Grundsa¨tzlich kann jedes Stoffu¨bertragermodell zur Berechnung der Grenzwerte her-
angezogen werden. Das Ergebnis der Wasser-Pinch -Analyse liefert damit einen Wasch-
mittelstrom, dessen Austrittskonzentration zumindest fu¨r eine Kontaminante limitierend
ist, d.h die Grenzaustrittskonzentration erreicht. Damit ist gewa¨hrleistet, dass der not-
wendige Strom kleiner oder gleich dem Grenzstrom ist und damit z.B. im Falle einer
Fu¨llko¨rperkolonne eine U¨berflutung a priori vermieden wird.
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4.2.3 Grenzwerte als Optimierungsparameter
Wie im obigen Abschnitt beschrieben, ko¨nnen die Grenzwerte aus den Apparatedimen-
sionen ermittelt werden. Wa¨hrend der Grenzstrom in der Regel eine physikalische Be-
grenzung der Flu¨ssigkeitsbelastung darstellt, die z.B. bei der Absorption von der Gasge-
schwindigkeit und damit von der reichen Seite abha¨ngt, hat die Wahl der Grenzaustritts-
konzentration und damit die des minimalen Konzentrationsunterschieds εj einen direkten
Einfluss auf die Apparategro¨ße (vergleiche Gleichung (4.2.17) fu¨r NST bzw. Gleichung
(4.2.20) fu¨r NTUx). Deshalb ko¨nnen die Grenzwerte auch als Parameter zur Optimie-
rung der Gesamtkosten eines Stoffu¨bertragernetzwerkes eingesetzt werden.
Die Gesamtkosten eines Systems setzen sich aus den Kapital- und Betriebskosten zu-
sammen. Dabei werden im Allgemeinen annualisierte Gesamtkosten (TAC 8) betrachtet.
Die Kapitalkosten werden dabei u¨ber die Lebensdauer der Apparate abgeschrieben. Die
ja¨hrlichen Gesamtkosten lassen sich demnach wie folgt ermitteln:
TAC = ja¨hrliche Betriebskosten + annualisierte Kapitalkosten (4.2.22)
Betrachtet man z.B. eine Packungskolonne bei linearer Gleichgewichtslinie und tra¨gt
sowohl Betriebslinie als auch Gleichgewichtslinie in ein Mc-Cabe-Thiele-Diagramm ein,
so la¨sst sich der Einfluss von ε auf die Betriebs- und Kapitalkosten darstellen. Nach Glei-
chung (3.1.1) la¨sst sich die Steigung der Betriebslinie im McCabe-Thiele-Diagramm als
Quotient aus armem und reichem Strom L˙/G˙ berechnen. In Abbildung 4.8 kann man er-
kennen, dass die Steigung der Betriebslinie und damit der notwendige Waschmittelbedarf
mit zunehmendem ε steigt. Umgekehrt verha¨lt sich aber die Anzahl der Gleichgewichts-
stufen NTU nach Gleichung (4.2.20) mit εj = x
a
j − xa∗j und damit die Packungsho¨he der
Kolonne. Ein gro¨ßerer minimaler Konzentrationsunterschied ε fu¨hrt zu einer Kolonne mit
geringerer Packungsho¨he.
Mit der Kostenfunktion
KTAC = KBetrieb + KKapital
=
∑
j
(
cL,j · L˙j · ta
)
+
∑
i
(cFK,i ·NTUx,iHTUx,i) · z (1 + z)
n
(1 + z)n − 1
(4.2.23)
mit
cL,j = spezifischer Kostenfaktor fu¨r den Waschmittelstrom
cFK,i = spezifischer Faktor fu¨r die Investitionskosten einer Packungskolonne
ta = Betriebsstunden pro Jahr
z = Effektiver Zinssatz in %
n = Abschreibungszeitraum in Jahren
fu¨r i Packungskolonnen und der Wasser-Pinch -Methode ohne Betrachtung der Re-
generation lassen sich die Kosten in Abha¨ngigkeit von ε berechnen. In Abbildung 4.9
sind die Betriebs- und Kapitalkosten sowie die TAC schematisch in Abha¨ngigkeit von ε
dargestellt. Es la¨sst sich so ein optimales ε bei minimalen TAC bestimmen. Das hier dar-
gestellte Optimierungsproblem ist jedoch nicht eindimensional. Fu¨r jeden Prozess i kann
ein separates εi optimiert werden, so dass man ein mehrdimensionales Optimierungspro-
blem erha¨lt.
8TAC = Total Annualized Costs
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Abbildung 4.9: Abha¨ngigkeit der Kosten vom minimalen Konzentrationsunterschied
ε
Wie oben beschrieben werden als Voraussetzung zur Optimierung der Apparatedimen-
sionen die Bedingungen auf der reichen Seite, also der Massenstrom G˙i und die Eintritts-
und Austrittskonzentrationen yei (k) bzw. y
a
i (k) beno¨tigt. Außerdem mu¨ssen die lineari-
sierten Gleichgewichtsbeziehungen der Form yi = mi x
∗+b fu¨r die beteiligten Stoffsysteme
bekannt sein. Mit der Zielfunktion bestehend als den ja¨hrlichen Gesamtkosten (vergleiche
Gleichung (4.2.23)) la¨sst sich analog zu Gleichung (4.1.1) das Optimierungsproblem wie
folgt darstellen:
min
(
Nj∑
j=1
cj · L˙j +
(
cR ·
xaR,min
xaR
+ cLR
)
L˙R
)
· ta
+
(
NBK∑
i=1
cK,i ·NST,i +
NFK∑
i=1
cFK,i ·NTUiHTUi
)
· z (1 + z)
n
a
(1 + z)na − 1
(4.2.24)
fu¨r alle L˙j, x
a
R, L˙R, NST,i, NTUi ∈ {WPM( εi(kref) ) = 0 ∧ j ∈ {1..Nj} }
RB : χ = {εi(kref) | εi(kref) ∈ Wε,i}
mit
NBK = Anzahl der Bodenkolonnen
NFK = Anzahl der Fu¨llko¨rperkolonnen
Nj = Anzahl der Feedstro¨me j
εi(kref) = Minimaler Konzentrationsunterschied der Referenzkontaminante kref
Wε,i = Wertebereich der Variablen εi
Im Fall der Vorgabe einer Regenerationsleistung a¨ndert sich der Regenerationsterm
entsprechend Gleichung (4.1.2). Die Optimierungsvariablen χ sind die minimalen Kon-
zentrationsdifferenzen εi zum Gleichgewicht fu¨r jeden Prozess i. Im Falle eines Mehr-
kontaminantensystems sind dies die Werte fu¨r die Referenzkontaminante. Die minimalen
Konzentrationsunterschiede fu¨r die einzelnen Kontaminanten werden mit den Apparate-
gleichungen (4.2.17) bzw. (4.2.20) berechnet. Dabei wird jeweils fu¨r die Grenzsituation
der Referenzkontaminante die Anzahl der Stufen bzw. NTU ermittelt und daraus mit
Gleichung (4.2.18) bzw (4.2.21) εi(k) der anderen Kontaminanten berechnet.
Auch hier handelt es sich, wie im vorherigen Kapitel, um ein relativ kleines Opti-
mierungsproblem. Die Hauptrechenleistung wird auf der analytischen Seite erforderlich.
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Abbildung 4.10: Zwei-Ebenen-Methode zur Optimierung der Apparatedimensionen
Neben der Wasser-Pinch -Methode werden hier die Grenzwerte und die Apparatedimen-
sionen nach den Gleichungen aus den Abschnitten 4.2.1.1 bis 4.2.2 berechnet. Es handelt
sich damit um eine Erweiterung der Zwei-Ebenen-Methode aus Abbildung 4.1 auf Seite 85.
Dies ist in Abbildung 4.10 dargestellt. Auch hier handelt es sich um ein nichtlineares Op-
timierungsproblem fu¨r dessen Lo¨sung der NLP -Algorithmus CFSQP von Lawrence et
al. [90] genutzt wird.
Zur Ermittlung der Kapitalkosten fu¨r die Prozesse werden die Apparategleichungen
(4.2.5) bzw. (4.2.14) genutzt. Problematisch sind die Unstetigkeitsstellen dieser Glei-
chungen bei einem Absorptionsfaktor Aij = mj G˙iL˙j = 1. Fu¨r diesen Fall sind die Ap-
parategleichungen nicht definiert und die Steigung der Gleichgewichtslinie gleich der der
Betriebslinie (vergleiche Diagramm 4.8 auf Seite 97). Damit ist das treibende Konzen-
trationsgefa¨lle y − y∗ konstant. Nach Wankat [80] lassen sich fu¨r diesen Fall die Anzahl
Stufen einer Bodenkolonne wie folgt berechnen:
NST =
yei − yai
yai − mjxej − bj
(4.2.25)
Die Anzahl der U¨bertragungseinheiten einer Fu¨llko¨rper- bzw. Packungskolonne lassen
sich fu¨r diesen Fall wie folgt herleiten:
NTUy =
∫ yei
yai
dy
y − y∗
= ln(y − y∗)
∣∣∣yei
yai
= ln
(
2yei − yai + xej − b
yai − m · xej − b
)
(4.2.26)
Da der Verlauf der Apparategleichungen (4.2.5) bzw. (4.2.14) fu¨r Aij → 1 exponentiell
gegen unendlich geht, werden im Bereich 1− 2 · 10−5 < Aij < 1 + 2 · 10−5 stattdessen die
Gleichungen (4.2.25) bzw. (4.2.26) benutzt.
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Abbildung 4.11: Verlauf der Optimierung der Apparatedimensionen (εi fu¨r jeden Pro-
zess i)
4.2.4 Beispielprozess zur Optimierung der Apparatedimensio-
nen
Als Beispiel fu¨r eine Optimierung der Apparatedimensionen seien die reichen Daten der
vier Prozesse aus Tabelle C.17 mit den dazugeho¨rigen Kostendaten aus Tabelle C.18
betrachtet. In den vier Prozessen soll aus den jeweils unterschiedlich gearteten reichen
Stro¨men eine Kontaminante mit dem gleichen Waschmittel entfernt werden. Dazu sind
in Tabelle C.17 neben den reichen Eintritts- und Austrittskonzentrationen und dem zu
u¨bertragenen Massenstrom der Kontaminante auch die dazu geho¨rigen linearen Gleichge-
wichtsdaten m und b angegeben. Somit mu¨ssen auch entsprechend vier unterschiedliche
minimale Konzentrationsunterschiede εi betrachtet werden. Im ersten Prozess soll eine
Fu¨llko¨rperkolonne und in den anderen Bodenkolonnen zur Entfernung der Kontaminante
eingesetzt werden. Es wird nur ein armer Feedstrom mit einer Eintrittskonzentration von
x1,FW = 0 ppm betrachtet, der mit c1 = 0, 011(GE · h)/t bei einer durchschnittlichen
Jahresbetriebszeit von ta = 8.500h bewertet wurde.
Den Wertebereich Wε der Variablen εi la¨sst sich durch die untere Schranke εi > 0 ppm
bei Erreichen des Gleichgewichtszustands und unendlich großem Stoffu¨bertrager und die
obere Grenze εi ≤ x∗i (yai ) definieren. Wie aus Abbildung 3.5 auf Seite 18 ersichtlich ist,
entspricht die obere Grenze fu¨r εi genau dem Wert an dem der Grenzwert x
e
i,g gleich Null
ist. Somit la¨sst sich der Wertebereich Wε wie folgt definieren:
Wε,i = {εi | 0 < εi ≤ y
a
i
mi
− bi}
Als sinnvoller Startwert hat sich der Wert εi,t=0 = 0, 05 ∗ εi,max = 0, 05 ∗ ( y
a
i
mi
− bi)
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Abbildung 4.12: Verlauf der Optimierung der Apparatedimensionen mit Regenerati-
on (εi fu¨r jeden Prozess i)
erwiesen. Bei der Optimierung wurde ebenfalls das Abbruchkriterium nach Gleichung
(4.1.3) verwendet.
Der Verlauf der Optimierung ist in Abbildung 4.11 auf der vorherigen Seite dargestellt.
Man erha¨lt einen minimalen Wert der Kostenfunktion von 242083 GE/a. Dazu wird ein
armer Feedstrom von L˙1 = 1407, 8t/h beno¨tigt. Die optimale Anzahl der U¨bertragungs-
einheiten NTU1 fu¨r Prozess 1 betra¨gt 3, wa¨hrend die Anzahl theoretischer Bo¨den NST,i
der anderen Kolonnen 1,9, 12,5 und 1,1 betragen. In Abbildung C.16 ist die Verschaltung
der Prozesse auf der armen Seite dargestellt. Der Verlauf der Optimierung zeigt, dass
sehr schnell (t < 15 Iterationsschritte) der optimale Wertebereich der Variablen gefunden
wird und anschließend nur noch geringe A¨nderungen zur Erfu¨llung des Abbruchkriteriums
durchgefu¨hrt werden. Auch hier kann nicht nachgewiesen werden, dass das gefundene Op-
timum das globale Optimum ist. Jedoch fu¨hren unterschiedliche Startwerte zu demselben
Ergebnis, sodass mit hoher Wahrscheinlichkeit davon ausgegangen werden kann, dass dies
das globale Minimum ist.
Wird gleichzeitig die Regeneration betrachtet, so wird das Optimierungsproblem kom-
plexer. Dies konnte auch bereits bei der Optimierung der Feedstro¨me mit Regeneration
beobachtet werden. Bei einer Regenerationsleistung von R = 95% (cR = 0 (GE ·h)/t und
cLR = 0, 0035 · 10−5 (GE ·h)/t) kann der in Abbildung 4.12 dargestellte Optimierungsver-
lauf beobachtet werden. Es wird die doppelte Anzahl Iterationsschritte als im Fall ohne
Regeneration beno¨tigt. Das Netzwerkdiagramm des Endergebnisses ist in Abbildung C.17
dargestellt. Man erha¨lt einen minimalen Wert der Kostenfunktion von 240475 GE. Dabei
werden ein Feedstrom von L˙1 = 1355, 6t/h und ein Regenerationsstrom von L˙R = 35, 8t/h
beno¨tigt.
Man kann zusammenfassen, dass der NLP -Algorithmus sehr robust das Problem der
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Optimierung der Apparatedimensionen lo¨st. Wird keine Regeneration betrachtet, werden
die Lo¨sungen sehr schnell gefunden und es scheint auch keine Probleme mit lokalen Optima
zu geben. Im Falle der Regeneration ist die Rechenzeit etwas la¨nger. Lokale Optima
scheinen aber auch hier nur im Sonderfall eine Rolle zu spielen.
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Abbildung 4.13: Nomenklatur der Darstellung in der Superstruktur nach Papalexan-
dri et al. [101]
4.3 Strukturoptimierung des Gesamtsystems
In der letzten Fragestellung geht es um eine bezu¨glich der Gesamtkosten optimalen Ver-
schaltung sowohl der reichen als auch der armen Seite. Hierbei handelt es sich nicht mehr
um eine Parameteroptimierung wie in den vorherigen Fa¨llen, sondern um eine komplexe
Strukturoptimierung. Wa¨hrend bisher die Struktur der reichen Seite als fest und gegeben
angenommen wurde, soll sie nun durch ein festes Fließbild mit vielen darin enthaltenen
Strukturvarianten abgebildet werden. Diese so genannte Superstruktur wird dann durch
die Optimierung derart reduziert, dass sie optimale Variante produziert. Die Verschaltung
der armen Seite wird wie bisher durch die analytische Wasser-Pinch -Methode ermittelt.
Bei Verwendung einer Superstruktur reicht die bisherige Nomenklatur zur Darstellung
von Prozessen nicht aus. Dieser Abschnitt orientiert sich an einer Nomenklatur von
Papalexandri et al. [101]. In Abbildung 4.13 ist die zugrunde liegende Grundstruktur fu¨r
zwei Stoffu¨bertrager dargestellt. Die Stoffu¨bertrager - dargestellt durch Kreise - werden
nach dem reichen Strom i und armen Strom j und bei Vorhandensein von mehr als einem
Stoffu¨bertrager zwischen i und j durch das so genannte Untersystem s gekennzeichnet.
Eintritts- und Austrittsgro¨ßen in den Stoffu¨bertrager werden durch die Indizes E und O
bezeichnet. Die Teilstro¨me des Gesamtstroms G˙i zu den Stoffu¨bertragern werden mit I
und Bypassstro¨me zwischen den Untersystemen werden mit B gekennzeichnet. So wird
mit der Bezeichnung g˙B,ijj′,ss′ ein Bypassstrom des reichen Stroms i vom Stoffu¨bertrager
(ij)s zum Stoffu¨bertrager (ij ′)s
′
beschrieben.
Neben der Superstruktur mu¨ssen Informationen u¨ber die Art der Stoffu¨bertrager, so-
wie die Gesamtstro¨me G˙i und deren Eintritts- und Austrittskonzentrationen y
e
i bzw. y
a
i
bekannt sein. Weiterhin wird durch die Bina¨rvariable ψij,s beschrieben, ob der Stoffu¨ber-
trager zwischen dem reichen Strom i und dem armen Strom j im Untersystem s vorhanden
ist oder nicht. Das Optimierungssystem la¨sst sich somit wie folgt darstellen:
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min
(
Nj∑
j=1
cj · L˙j +
(
cR ·
xaR,min
xaR
+ cLR
)
L˙R
)
· ta
+
(
NBK∑
(ij)s=1
cK,ij,s ·NST,ij,s · ψij,s +
NFK∑
(ij)s=1
cFK,ij,s ·NTUij,HTUij,s · ψij,s
)
· Az,n
(4.3.1)
fu¨r alle L˙j, x
a
R, L˙R, NST,i, NTUi ∈ {WPM(g˙Eij,s, yEij,s, yOij,s, εij,s) = 0 }
∧ Az,n = z (1 + z)
n
a
(1 + z)na − 1
RB :
Massenbilanz des Splitters am Eingang des reichen Stromes i (ver-
gleiche Abb. 4.13):
G˙i −
NS∑
j=1
NT∑
s=1
(
g˙Iij,s ψij,s
)
= 0
Massenbilanz des Mischers am Eingang des Stoffu¨bertragers (i, j)s:(
g˙Iij,s +
NS∑
m=1
m6=j
NT∑
n=1
n6=s
(
g˙B,imj,ns ψim,n
))
ψij,s − g˙Eij,s = 0
Massenbilanz des Splitters am Ausgang des Stoffu¨bertragers (i, j)s:(
g˙Eij,s −
NS∑
m=1
m6=j
NT∑
n=1
n6=s
(
g˙B,ijm,sn ψim,n
))
ψij,s − g˙Oij,s = 0
Stoffbilanz des Mischers am Eingang des Stoffu¨bertragers (i, j)s:(
g˙Iij,s y
e
i (k) +
NS∑
m=1
m6=j
NT∑
n=1
n6=s
(
g˙B,imj.ns y
O
im,n(k)ψim,n
))
ψij,s − g˙Eij,syEij,s(k) = 0
Massenbilanz des Mischers am Ausgang des i-ten reichen Stromes:
NS∑
j=1
NT∑
n=1
(
g˙Oij,s ψij,s
) − G˙i = 0
Stoffbilanz des Mischers am Ausgang des i-ten reichen Stromes:
NS∑
j=1
NT∑
n=1
(
g˙Oij,s y
O
ij,s(k)ψij,s
) − G˙iyai (k) = 0
Ungleichungen:
− g˙Oij,s ψij,s ≤ 0(
yOij,s(k) − yEij,s(k)
)
ψij,s ≤ 0
1 −
NS∑
j=1
NT∑
s=1
ψij,s ≤ 0
Die reellwertigen Optimierungsvariablen sind die Teilstro¨me des Gesamtstroms G˙i zu
den Stoffu¨bertragern g˙Iij,s, die Bypassstro¨me g˙
B,i
mj,ns und die Austrittskonzentrationen der
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Abbildung 4.14: Zwei-Ebenen-Methode zur Strukturoptimierung des Gesamtsystems
Stoffu¨bertrager y˙Oij,s(k). Gleichzeitig mu¨ssen aber auch die bina¨ren Strukturvariablen ψij,s
optimiert werden. Insgesamt handelt es sich in Problem (4.3.1) um ein MINLP -Problem
(vergleiche (2.3.1)), das die gesamte reiche Seite der Aufgabenstellung beschreibt. Da aber
weiterhin die analytische Wasser-Pinch -Methode zur Berechnung der Waschmittelseite
verwendet wird, la¨sst sich das Optimierungsproblem ebenfalls als Zwei-Ebenen-Problem
darstellen. Die Schnittstelle zur Waschmittelseite sind die Bilanzen um die Stoffu¨bertrager
(ij)s, d.h. die Eintritts- und Austrittskonzentrationen yEij,s(k) bzw. y
O
ij,s(k), der in die-
sem Stoffu¨bertrager u¨bertragene Massenstrom ∆m˙ij,s(k) = g˙Eij,s
(
yEij,s(k)− yOij,s(k)
)
und
der in dem Stoffu¨bertrager erlaubte minimale Konzentrationsunterschied εij,s(k). In Ab-
bildung 4.14 ist die Aufteilung Zwei-Ebenen-Methode dargestellt. Das MINLP -Problem
(4.3.1) bildet die Optimierungsebene. Fu¨r jedes Waschmittel j werden im jeweiligen Opti-
mierungsschritt auf der analytischen Seite die Grenzwerte ermittelt und die Wasser-Pinch
-Berechnungen durchgefu¨hrt. Dazu liegen in jedem Optimierungsschritt die Bedingungen
der reichen Seite jedes Stoffu¨bertragers mit den Stro¨men g˙Eij,s und den jeweiligen Eintritts-
bzw. Austrittskonzentrationen yEij,s(k) und y
O
ij,s(k) fest, so dass entweder mit Apparate-
Modellen (vergleiche Abschnitt 4.2) oder mit festem minimalen Konzentrationsabstand
εij,s(k) die Grenzwerte berechnet werden ko¨nnen. Aus den Ergebnissen der Wasser-Pinch
-Methode ko¨nnen dann die Terme der Zielfunktion fu¨r das Gesamtsystem ermittelt wer-
den. Im Unterschied zur Zwei-Ebenen-Methode aus dem vorherigen Abschnitt (vergleiche
Abbildung 4.10 auf Seite 100) besteht die Optimierungsebene hier aus einem komplexen
MINLP mit reellwertigen und bina¨ren Variablen, Zielfunktion und einem Gleichungs- und
Ungleichungssystem, wa¨hrend im vorherigen Abschnitt die Optimierungsebene nur durch
die Zielfunktion und eine Beschra¨nkung des Variablenraumes beschrieben wurde.
Die Lo¨sung des MINLP -Problems auf der Optimierungsebene gestaltet sich als wesent-
lich schwieriger als in den beiden Fa¨llen der reinen Parameteroptimierung. Nach Biegler
et al. [48] werden fu¨r deterministisch lo¨sbare MINLP -Probleme die folgenden Annahmen
gemacht:
A1: Die Menge aller reellwertigen Optimierungsvariablen x ∈ Rn ist eine kompakte,
konvexe Menge, die durch ein System linearer Ungleichungsbedingungen begrenzt
ist, und die Funktionen
f : <n × <p → <
h : <n × <p → <m1
g : <n × <p → <m2
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sind konvex. Dabei sind die Bina¨rvariablen ψ u¨ber den Bina¨rraum [0∧ 1]p definiert.
A2: f , h und g sind einfach, stetig differenzierbar.
A3: Werden die Bina¨rvariablen ψ festgelegt, so ist das resultierende NLP exakt lo¨sbar.
Werden diese Annahmen eingehalten, so ist das Problem in der Regel mit Hilfe von
Branch-and-Bound - Techniken, der Benders-Zerlegung oder Outer Approximation zum
globalen Optimum lo¨sbar. Im Falle der obigen Definition der Zwei-Ebenen-Methode sind
aber alle drei Annahmen unter Umsta¨nden nicht erfu¨llt. Wa¨hrend die Stetigkeit der Ziel-
funktion durch die in Kapitel 4.2 beschriebenen Maßnahmen gewa¨hrleistet werden kann,
fu¨hrt insbesondere die Nichtkonvexita¨t der Funktionen dazu, dass Standard-Algorithmen
keinen Erfolg haben. Außerdem ist es aufgrund der Einbindung der WPM in die Zwei-
Ebenen-Methode nicht mo¨glich, a priori fest zu stellen, ob diese Bedingungen erfu¨llt sind.
Aus diesem Grund wurde ein stochastisches Optimierungsverfahren aus dem Bereich
der Evolutiona¨ren Algorithmen (EA) zur Lo¨sung des Problems (4.3.1) angewendet. Zur
Auswahl des optimalen Verfahrens sollen die Grundlagen und Unterschiede der verschie-
denen Auspra¨gungen der EA betrachtet werden.
Alle EA basieren auf dem kollektiven Lernprozess innerhalb einer Population von In-
dividuen. Jedes Individuum stellt dabei einen Punkt im Suchraum des Optimierungspro-
blems dar. Die beliebig initialisierte Anfangspopulation entwickelt sich durch Selektions-,
Mutations- und Rekombinationsprozesse in der Art, dass die durchschnittliche Qualita¨t
(oder auch in Anlehnung an die biologischen Termini: Fitness) der Indiviuen nach und
nach zunimmt, wobei das Qualita¨tsmaß aus einer Bewertungsvorschrift des Optimierungs-
problems hervorgeht. Durch den Selektionsoperator werden Individuen ho¨herer Fitness
bevorzugt in die nachfolgende Generation u¨bernommen. Die Rekombination ermo¨glicht
den Austausch elterlicher Information bei der Erzeugung der Nachkommen, und Mutation
erzeugt zufa¨llige genetische Innovation, welche sich als vor- oder nachteilig herausstellen
kann und im letzteren Fall durch die Selektion aus dem Genpool entfernt wird.
Nach Ba¨ck [102] la¨sst sich der nachfolgende Grundalgorithmus jedes EA formulieren:
t := 0;
initialisiere P (t);
bewerte P (t);
while not terminiere P (T ) do
P ′(t) := rekombiniere P (t);
P ′′(t) := mutiere P ′(t);
bewerte P ′′(t);
P (t+ 1) := selektiere (P ′′(t) ∪ Q) ;
t := t + 1;
end while
Algorithmus 1: Evolutiona¨rer Basisalgorithmus
Dabei ist t ein Generationsza¨hler und P (t) eine Population von µ Individuen zur
Generation t. P ′(t) und P ′′(t) sind intermedia¨r gebildete Zwischenstufen auf dem Wege
zu P (t + 1). Ferner bezeichnet Q eine Menge von zusa¨tzlich durch die Selektion zu
beru¨cksichtigenden Indviduen, z.B. Q = P (t) d.h. die Menge aller Eltern.
Wie bereits in Abschnitt 2.3 beschrieben, ko¨nnen drei unbaha¨ngig voneinander ent-
standene Hauptformen der evolutiona¨ren Algorithmen unterschieden werden: Evoluti-
ona¨re Programmierung (EP), Evolutionsstrategie (ES) und genetische Algorithmen (GA).
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Die Unterschiede dieser Hauptformen lassen sich durch die folgenden Charakteristika be-
schreiben:
• Evolutionsstrategien arbeiten meist auf reellwertigen Vektoren χ ∈ <n und benutzen
im Rahmen der Mutation additiv normalverteile Modifikationen der Form:
χt+1 = χt + σt+1N(0, 1) (4.3.2)
Die Standardabweichung σt+1 der Normalverteilung N(0, 1) unterliegt dabei eben-
falls dem Evolutionsprozess und kann selbstadaptiv erlernt werden (vergleiche Hoff-
meister und Ba¨ck [103]). Ferner verwenden ES auch die Rekombination sowie ein
Selektionsverfahren, bei dem deterministisch entweder die µ besten Individuen aus
den µ Eltern und λ Nachkommen ((µ+ λ)-Selektion) oder nur aus den λ Nachkom-
men ((µ, λ)-Selektion) ausgewa¨hlt werden.
• Evolutiona¨re Programmierung benutzt ebenfalls meist Individuen, welche als reell-
wertige Vektoren repra¨sentiert sind. Wie bei der ES basiert die Mutation auf der
Addition normalverteilter Zufallszahlen. Rekombination wird nicht verwendet, und
die Selektion wa¨hlt probabilistisch µ Individuen aus der Vereinigung der µ Eltern
und deren µ Nachkommen aus. Dabei werden mit hoher Pra¨ferenz die µ gesamtbe-
sten Individuen ausgewa¨hlt.
• Genetische Algorithmen verwenden in ihrer Standardform Individuen, welche als
bina¨re Zeichenketten a ∈ 0, 1n vorliegen. Das Hauptaugenmerk liegt auf der Rekom-
bination und der probabilistischen, Fitness-proportionalen Selektion. Dem meist als
Bit-Inversion realisierten Mutationsoperator kommt in der Regel nur eine unterge-
ordnete Rolle zu.
Ein detaillierter Vergleich dieser Algorithmen wird in dem U¨bersichtsartikel von Ba¨ck
und Schwefel [104] gegeben. Eine Auswahl eines geeigeneten EA fu¨r MINLP -Probleme
erscheint wegen des gleichzeitigen Vorhandenseins von reellwertigen und Bina¨rvariablen
schwierig. Wa¨hrend ES Sta¨rken im Bereich der nichtlinearen Parameteroptimierung zei-
gen, sind GA besonders gut fu¨r Probleme mit boolschen Aussagen, d.h. die reine Struk-
turoptimierung geeignet. Somit erscheint es fu¨r MINLP -Probleme sinnvoll, ES und GA
miteinander zu verknu¨pfen, um optimale Resultate zu erzielen. Ansa¨tze dazu, die prima¨r
auf ES basieren, werden von Ba¨ck und Schu¨tz [105] vorgestellt.
In dieser Arbeit wurden Grundalgorithmen von Wall [106] an die MINLP -Optimierung
angepasst. Mit den von Wall vorgestellten GA ko¨nnen Individuen verschiedenster Formen
betrachtet werden. Neben den klassischen Bina¨rvariablen ko¨nnen reellwertige Variablen,
beliebige Zeichenketten und Baumstrukturen betrachtet werden. Gleichzeitig bieten diese
Algorithmen die Mo¨glichkeit, Individuen mit mehr als einem Variablentyp zusammenzu-
stellen und somit auch die fu¨r die MINLP -Probleme notwendigen gemischt-ganzzahligen
Individuen zu betrachten.
Aus den zur Verfu¨gung stehenden Algorithmen wurde ein Verfahren mit konstan-
ter u¨berlappender Population gewa¨hlt. Dies entspricht im Wesentlichen der ((µ+ λ)-
Selektion) bei den ES , wobei die Gro¨ßen von µ und λ konstant sind. Die Auswahl der
Elternpaare fu¨r die λ Nachkommen erfolgt durch einen bewerteten Zufallsalgorithmus.
Dabei werden die Eltern mit ho¨herer Fitness bevorzugt ausgewa¨hlt. Mutation erfolgt
probalistisch fu¨r die Nachkommen, in dem Bina¨rvariablen gea¨ndert oder reellwertige Pa-
rameter auf ihre Grenzen gesetzt werden. Hier ist ein entscheidener Unterschied zu den
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ES zu sehen. Es wird keine Mutation durch Addition der normalverteilten Standardab-
weichung durchgefu¨hrt, sondern es werden die reellwertigen Variablen auf deren minimal
oder maximal mo¨gliche Werte gesetzt. Nach Ba¨ck [102] sollte deshalb der Anteil p der der
Mutation unterworfenen Nachkommen mit steigender Problemgro¨ße kleiner werden. Ba¨ck
schla¨gt dazu den Kehrwert der Anzahl der Variablen p = 1/NV ar vor. Durch die Muta-
tion zu den Variablengrenzen wird aber gewa¨hrleistet, dass auch Randlo¨sungen gefunden
werden.
Die Bewertung der µ+λ Individuen erfolgt bei EA anhand einer Fitnessfunktion. Da
zusa¨tzliche Randbedingungen, wie sie bei den MINLP -Problemem in der Form hj(χ, ψ) =
0 bzw. g(χ, ψ) ≤ 0 vorhanden sind, nicht a priori eingehalten werden, mu¨ssen sie in die
Fitnessfunktion in Form von Straftermen eingebaut werden. Nach Luus und Wywicz [107]
la¨sst sich die Fitnessfunktion f˜(χ, ψ) eines MINLP -Problems wie folgt berechnen:
f˜(χ, ψ) = f(χ, ψ) +
Nh∑
a=1
(
θa · |hj(χ, ψ)|βa
)
+
Ng∑
b=1
(
θb ·max{0, gj(χ, ψ)}βb
)
(4.3.3)
Die Parameter θa/b und βa/b wurden nach einer von Fiacco und McCormick [108] vor-
geschlagenen Straffunktion mit θa = βa = θb = 1 und βb = 2 angenommen, sodass die
nachfolgende Fitnessfunktion in den Berechnungen des MINLP -Problems (4.3.1) verwen-
det wurde:
f˜(χ, ψ) = f(χ, ψ) + ch ·
Nh∑
a=1
|hj(χ, ψ)| + cg ·
Ng∑
b=1
(max{0, gj(χ, ψ)})2 . (4.3.4)
Dabei werden die Kostenfaktoren ch bzw. cg entsprechend dem maximalen Wert der
Zielfunktion f(χ, ψ) so groß gewa¨hlt, dass eine Verletzung der Nebenbedingungen auf
jeden Fall zu einem ho¨heren Fitnesswert f˜(χ, ψ) fu¨hrt. Der EA wird dann terminiert,
wenn entweder eine maximale Anzahl Generationen erreicht wurde oder in den letzten
n Generationen keine Verbesserung des Fitnesswerts, d.h. in diesem Fall ein kleinerer
Fitnesswert, in den Populationen ermittelt wurde. Im ersten Fall ist zu beachten, dass
das Minimum unter Umsta¨nden nicht erreicht wurde. Im zweiten Fall wird nicht der
absolute Wert betrachtet, sondern die relative Differenz der Fitnesswerte. Unterschreitet
diese eine definierte Grenze ε∆:
f˜t(χ, ψ)−min{f˜(t−1)(χ, ψ), ..., f˜(t−n)(χ, ψ)}
min{f˜(t−1)(χ, ψ), ..., f˜(t−n)(χ, ψ)}
< ε∆,
so wird die Berechnung beendet. Durch die Wahl von ε∆ kann die notwendige Re-
chenzeit beeinflusst werden.
Im Folgenden werden ein Beispielprozess und mo¨gliche Anwendungsfa¨lle fu¨r die Gesamt-
optimierung beschrieben.
4.3.1 Beispielprozess zur Strukturoptimierung
Mit Hilfe der im vorherigen Kapitel vorgestellten Methode zur Gesamtoptimierung lassen
sich eine Reihe von Fragestellungen im Rahmen der Stoffintegration untersuchen. Am
Beispiel des nachstehenden Prozesses zur Herstellung von Magnetba¨ndern (aus El-Halwagi
[9]) werden mo¨glich Anwendungsfa¨lle dargestellt.
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Trockenes Band
Produkt
N2N2
Dispersion Trocknen
Basis
ÜberzugZusätzeHarze
Magnetische
Pigmente
Dispersionszusatz
und
Schmiermittel
Harz
Lösungsmittel
Bindemittel
Vorabmischung Vorabmischung
Schlamm
Beschichtung
0,09 kg/s
abgetrennte
organanische
Komponenten
21
0,011 kg/s Total
G   = 3,0 kg/s
1,90 % Lösungsmittel
G   = 5,5 kg/s
0,40 % Lösungsmittel
gasförmige
Emission
G       = 8,5 kg/s
0,93 % Lösungsmittel
Abbildung 4.15: Schematische Darstellung des Prozesses zur Herstellung von Ma-
gnetba¨ndern
Der fu¨r die Untersuchungen entscheidende Prozessabschnitt ist in Abbildung 4.15 sche-
matisch dargestellt. In diesem Prozess werden in einem Mischer Bindemittel in einem
Strom (0,09 kg/s) eines organischem Lo¨sungsmittel aufgelo¨st und in einem weiteren Mi-
scher zusammen mit den magnetischen Pigmenten, Schmier- und Dispersionszusa¨tzen zu
einer dickflu¨ssigen Suspension vermischt. Anschließend werden ein Ha¨rter und zusa¨tzli-
che Additive in diese Suspension dispergiert. In dem eigentlichem Beschichtungsvorgang
wird die angedickte Suspension auf dem Basistra¨gerband verteilt. Mit Hilfe von Stickstoff
wird das Ausdampfen des Lo¨sungsmittels beschleunigt und dieses aus dem Prozess her-
ausgefu¨hrt. In der Beschichtungskammer werden 0,011 kg/s des Lo¨sungsmittels in andere
organische Komponenten zersetzt. Diese werden vollsta¨ndig in der nachfolgenden Mem-
brantrennstufe aus dem Abgas herausgetrennt. Dieses so vorbehandelte Abgas (G˙1 = 3
kg/s) besteht hauptsa¨chlich aus Stickstoff mit einem Anteil von 1,9 wt% des Lo¨sungs-
mittels. Das beschichtete Band wird nach der Beschichtungskammer in eine Trocknungs-
einheit gefu¨hrt. Dort wird mit Hilfe von Stickstoff das restliche Lo¨sungsmittel aus der
Beschichtung heraus gelo¨st. Das Abgas aus der Trocknungseinheit hat einen Strom von
G˙2 = 5,5 kg/s und entha¨lt 0,4 wt% Lo¨sungsmittel. Beide Abgasstro¨me wurden bisher
gemischt und in die Umwelt eingeleitet.
Zur Entfernung des Lo¨sungsmittels stehen drei Waschmittel zur Verfu¨gung. Das stoﬄi-
che Gleichgewicht fu¨r die U¨bertragung des organischen Lo¨sungsmittels vom reichen Strom
zum Waschmittel j kann durch die Gleichung y = mjxj beschrieben werden. Die Werte
fu¨r mj sind in Tabelle 4.1 dargestellt. Zur Gewa¨hrleistung eines minimalen treibenden
Potentials fu¨r die Stoffu¨bertragung wird fu¨r alle Waschmittel ein konstanter minimaler
Konzentrationsunterschied ε = 0, 001(kg LM 9)/(kg WM10) vom Gleichgewicht ange-
nommen. Weitere Daten fu¨r die Waschmittel sind in Tabelle 4.1 dargestellt.
Die annualisierten Kapitalkosten fu¨r einen Stoffu¨bertrager ko¨nnen na¨herungsweise
durch die Gleichung KKapital[GE/a] = 18.000 (Gasstrom[kg/s])
0,65 berechnet werden.
Die Kosten fu¨r das organische Lo¨sungsmittel betragen cLM = 0, 080GE/kg.
Aus Umweltschutzgru¨nden ist eine Minimierung der Lo¨sungsmittel-Emission auf einen
Maximalwert von g˙LM = 0, 06 kg(LM)/s vorgegeben worden (dies entspricht einer Ver-
minderung um 25% gegenu¨ber der vorherigen Emission). Neben dieser Aufgabenstellung
sollen die hohen Betriebsmittelkosten, die prima¨r durch den Verbrauch des organischen
9LM = Lo¨sungsmittel
10WM = Waschmittel
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Obere Grenze Eingangs- max. Ausgangs-
Strom des Stromes konzentration konzentration Kosten
L˙Uj x
e
j x
a,max
j mj εj cLj
[kg/s] [Massenanteil] [Massenanteil] [Massenanteil] [GE/kg]
S1 ∞ 0,014 0,040 0,4 0,001 0,002
S2 ∞ 0,020 0,080 1,5 0,001 0,001
S3 ∞ 0,001 0,010 0,1 0,001 0,004
Tabelle 4.1: Mo¨gliche Waschmittel zur Entfernung des Lo¨sungsmittels (aus [9])
Lo¨sungsmittels (0, 09 kg/s =ˆ 2, 2032Mio GE/a) entstehen, gesenkt werden. Deshalb sol-
len auch der Verbrauch, die Ru¨ckgewinnung und die Verluste des Lo¨sungsmittels optimiert
werden. Es ist mo¨glich, die Stickstoffstro¨me zur Beschichtungs- und Trocknungseinheit
teilweise durch lo¨sungsmittelhaltiges Abgas zu ersetzen. Die folgenden Randbedingungen
sind dabei fu¨r die gasseitigen Stro¨me der beiden Apparate zu beachten:
1. Beschichtungskammer
• 3,0 ≤ Strom des gasseitigen Zuflusses [kg/s] ≤ 3,2.
• 0,0 ≤ wt% des Lo¨sungsmittels im Gasstrom ≤ 0,2.
2. Trocknungseinheit
• 5,5 ≤ Strom des gasseitigen Zuflusses [kg/s] ≤ 6,0.
• 0,0 ≤ wt% des Lo¨sungsmittels im Gasstrom ≤ 0,1.
Es kann angenommen werden, dass in der Beschichtungskammer und in der Trock-
nungseinheit die Zusammensetzung der austretenden Gasstro¨me jeweils unabha¨ngig von
der Zusammensetzung der eintretenden Gasstro¨me ist.
An diesem Beispiel ko¨nnen nun verschiedene Fragestellungen, die letztendlich in der
Wahl der jeweiligen Zielfunktion ihren Ausdruck finden, untersucht werden.
4.3.1.1 Erfu¨llung der Umweltschutzauflagen
Hier wird die Zielsetzung verfolgt, nur die Auflagen im Sinne des Umweltschutzes ein-
zuhalten. Dazu werden zuerst die Waschmittel auf deren Anwendbarkeit untersucht.
Grenzwerte der Waschmittelkonzentrationen sind die maximal mo¨glichen Ein- und Aus-
gangskonzentrationen unter Beru¨cksichtigung eines minimalen treibenden Potenzials, d.h.
x
e/a
g,j = x
∗,e/a
j + εj
= ya/e/mj + εj
Als Grenzwerte y
e/a
g,j des reichen Stromes fu¨r das Waschmittel j kann man umgekehrt
die Eingangs- bzw. Ausgangskonzentrationen bezeichnen, die der reiche Strom zum einen
mindestens haben muss, und zum anderen, auf die der reiche Strom maximal gereinigt
werden kann:
y
e/a
g,j = mj
(
x
a/e
j + εj
)
In der nachfolgenden Tabelle sind diese fu¨r die 3 Waschmittel aufgestellt:
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Abgasreinigung
N2
n Prozessstufen Beschichtung Trocknung
N2
organische
Komponenten
Waschmittel 1
Waschmittel 3
Produkt
Rohstoffe, Hilfsmittel
lösungmittelhaltiges
Abgas
Lösungsmittel
1 2G G
Abbildung 4.16: Superstruktur fu¨r die Optimierungsaufgabe Reduktion der Abgas-
belastung
xej x
a
j y
a
g,j y
e
g,j
S1 0,014 0,04 0,006 0,0164
S2 0,020 0,08 0,0315 0,1215
S3 0,001 0,01 0,0002 0,0011
Betrachtet man die beiden reichen Stro¨me, so erha¨lt aus Abbildung 4.15 man die
nachfolgenden Eingangskonzentrationen:
G˙1 = 3 kg/s → g˙L,1 = 0, 057 kg(LM)/s → ye1 = 0, 019
G˙2 = 5, 5 kg/s → g˙L,2 = 0, 022 kg(LM)/s → ye2 = 0, 004
An den Werten kann man erkennen, dass eine Reinigung der Stro¨me mit S2 nicht
mo¨glich ist und dass G˙2 nur mit S3 gereinigt werden kann. Nach diesen Voru¨berlegungen
la¨sst sich als reiche Superstruktur das in Abbildung 4.16 dargestellte Netzwerk und die
Optimierungsebene anhand der Gleichungen aus dem in (4.3.1) beschriebenen Optimie-
rungssytems aufstellen.
Als Lo¨sung dieses Problems erha¨lt man einen Stoffu¨bertrager zwischen G1 und S1 mit
L˙1 = 0, 7315 kg/s und y
a
1 = 0, 01266. Die Kosten fu¨r diese Lo¨sung lassen sich wie folgt
bestimmen:
KTAC = KBetrieb + KKapital
= 0, 002 [GE/kg] L˙1 [kg/s] 3.600 [s/h] 8.500[h/a] + 18.000 (G˙1)
0,65 [GE/a]
= 81.530 [GE/a]
4.3.1.2 Reduktion der Emissionen um mindestens 25% - Kostenoptimale
Lo¨sung
Bei dieser Variante wird die Ausgangskonzentration des gesamten Abgasstroms um min-
destens 25%, d.h. g˙LM ≤ 0, 06 kg(LM)/s gereinigt. Fu¨r die Kostenoptimierung wird an-
genommen, dass das Lo¨sungsmittel aus den Waschmitteln zuru¨ckgewonnen werden kann,
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Lösungsmittelrückgewinnung Abgasreinigung
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Abbildung 4.17: Superstruktur fu¨r die Optimierungsaufgabe Lo¨sungsmittelru¨ckge-
winnung
und damit eine Wertscho¨pfung WLM darstellt, die die Kosten reduziert. Fu¨r das wieder-
gewonnene Lo¨sungsmittel wird ein spezifischer Kostenfaktor von cRLM = 0, 06, der bereits
die zusa¨tzlich notwendigen Apparatekosten beinhaltet,angenommen:
KTAC = KBetrieb + KKapital −WLM
=
∑
j∈S
cLj [GE/kg] L˙j [kg/s] 3.600 [s/h] 8.500[h/a]
+
∑
(ij)∈SUE
18.000 (g˙ij)
0,65 [GE/a]
−
∑
j∈S
cRLM [GE/kg] (x
a
j − xej) L˙j [kg/s] 3.600 [s/h] 8.500[h/a]
Die Superstruktur des Optimierungsproblems ist in Abbildung 4.17 dargestellt. In
diesem Fall erha¨lt man ebenfalls nur den Stoffu¨bertrager zwischen G˙1 und S˙1. Der reiche
Strom wird jedoch bis auf ya1 = 0, 006 gereinigt, wozu ein Waschmittelstrom von L˙1 =
1, 5 kg/s notwendig ist. Die Gesamtkosten betragen hier KTAC = 56.958GE/a. In diesem
Beispiel werden die Betriebsmittel fu¨r das Waschmittel durch die Wertscho¨pfung durch
das zuru¨ckgewonnene Lo¨sungsmittel u¨bertroffen, sodass ein Teil der Kapitalkosten durch
diese Wertscho¨pfung amortisiert wird. Der in die Umwelt abgeleitete Lo¨sungsmittelstrom
betra¨gt g˙L = 0, 04 kg(LM)/s, was einer Reduktion um ca 50% entspricht.
4.3.1.3 Gesamtproblem
Aus den Einzeluntersuchungen la¨sst sich nun ein Gesamtoptimierungsproblem zusammen-
fassen. Dieses la¨sst sich wie folgt darstellen:
• Minimierung der Kosten fu¨r den Stickstoff- und Lo¨sungsmitteleinsatz,
• Reduktion der Emissionen auf einen Lo¨sungsmittelstrom g˙LM,ges ≤ 0, 06 kg/s und
• minimale SUN - Kosten.
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Abbildung 4.18: Superstruktur fu¨r das Gesamtproblem
Da der Verbrauch des organischen Lo¨sungsmittels hohe Betriebskosten verursacht, sol-
len die Stickstoffstro¨me zur Beschichtungs- und Trocknungseinheit teilweise durch lo¨sungs-
mittelhaltiges Abgas ersetzt werden.
Aufgrund der Vorgaben (siehe Abschnitt 4.3.1) lassen sich die maximal mo¨glichen
Lo¨sungsmittelmengen in den Stickstoffstro¨men zur Beschichtungseinheit (g˙LM,B) bzw.
Trocknungseinheit (g˙LM,T ) bestimmen:
g˙LM,B = 3, 0 [kg/s] ∗ 0, 2wt% = 0, 006 [kg/s]
g˙LM,T = 5, 5 [kg/s] ∗ 0, 1wt% = 0, 0055 [kg/s]
Der aus dem Abgasstrom gewonnene Substitutionsstrom G˙N2,Subst la¨sst sich daraus zu
G˙N2,Subst = 3, 0
(
0, 2 · (ψ1,B · g˙1,B + ψ2,B · g˙2,B)
ψ1,B · ya1 · g˙1,B + ψ2,B · ya2 · g˙2,B
)
+ 5, 5
(
0, 1 · (ψ1,T · g˙1,T + ψ2,T · g˙2,T )
ψ1,T · ya1 · g˙1,T + ψ2,T · ya2 · g˙2,T
)
mit
g˙1(2),B(T ) = reicher Strom zur Stickstoffzufuhr der Beschichtung (Trocknung)
ψ1(2),B(T ) = Bina¨rvariable = 1, wenn Strom g˙1(2),B(T ) existiert
bestimmen. Daraus ergibt sich die folgende Zielfunktion:
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KTAC = KWaschmittel + KKapital + KLM + KN2
=
∑
j∈S
cLj [GE/a] L˙j [kg/s] 8.500 [h/a] 3.600[s/h]
+
∑
(ij)∈SUE
18.000 (g˙ij)
0,65 [GE/a]
+
(
cLM G˙LM,zu −
∑
j∈S
cRLM (x
a
j − xej) L˙j
)
[GE/s] 8.500 [h/a] 3.600[s/h]
+ cN2 [GE/a] (8, 5− G˙N2,Subst) [kg/s] 8.500 [h/a] 3.600[s/h]
Hierbei betragen die Kostenparameter cLM = 0, 08GE/kg und cN2 = 0, 0006GE/kg.
In Abbildung 4.18 auf der vorherigen Seite ist die Superstruktur fu¨r dieses Optimie-
rungsproblem dargestellt. In diesem Fall wird ebenfalls nur ein Stoffu¨bertrager zwi-
schen G˙1 und S˙1 mit einem Waschmittelstrom L˙1 = 1, 5 kg/s beno¨tigt. Es werden die
Stro¨me g˙2,B = 1, 5 kg/s und g˙2,T = 1, 375 kg/s zur Substitution der Stickstoffstro¨me in
die Beschichtungs- bzw. Trocknungseinheit zuru¨ckgefu¨hrt. Der Lo¨sungsmittelstrom im
Abgas betra¨gt dadurch nur noch g˙L = 0, 0285 kg(LM)/s, was einer Gesamtreduktion
um 64% entspricht. Die fu¨r diesen Betriebszustand notwendigen Gesamtkosten betra-
gen KTAC = 380.553GE/a. Im Vergleich mit den Gesamtkosten des Ausgangszustands
KTAC = KLM + KN2 = 376.380GE/a kann mit geringen zusa¨tzlichen Kosten die not-
wendige Reduktion der Emissionen erzielt werden.
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Kapitel 5
Abschlussbemerkungen
5.1 Zusammenfassung
Die Prozessintegration zur Optimierung der Energie- und Stoffwirtschaft verfahrenstech-
nischer Prozesse ist ein relativ junges Feld internationaler Forschungsaktivita¨ten. In den
letzten Jahren sind dazu verschiedene Ansa¨tze entwickelt und zum Teil zur Praxisreife
gefu¨hrt worden. Im Bereich der Stoffintegration, die nicht nur eine Optimierung sondern
auch ein besseres Versta¨ndnis fu¨r die gesamte Stoffwirtschaft liefern soll, stehen bisher
nur vereinzelte Ansa¨tze fu¨r die industrielle Praxis zur Verfu¨gung.
Im Rahmen dieser Arbeit wurde ein bekannter Ansatz zur Optimierung der Wasser-
und Abwassersysteme komplexer chemischer Betriebe aufgegriffen und weiterentwickelt.
Dazu wurden die Grundzu¨ge der analytischen Wasser-Pinch -Methode nach Wang und
Smith [2] vorgestellt. Mit dieser Methode ko¨nnen der minimale Wasser- bzw. im allgemei-
nen Fall Waschmittelbedarf von Waschprozessen und der Engpaß (Pinch ) der Wasser-
bzw. Waschmittelverteilung ermittelt werden. Wa¨hrend die Betrachtung einer einzel-
nen Kontaminante mit dem Grundalgorithmus mo¨glich ist, mussten zur Analyse von
Mehrkontaminanten eigene Erweiterungen hinzugefu¨gt werden. Es konnte dabei gezeigt
werden, dass die Methode auch unterschiedliche Wechselwirkungen zwischen den Konta-
minanten beru¨cksichtigen kann und damit reale Stoffsysteme besser abgebildet werden
ko¨nnen. Regenerationsprozesse stellen ein wichtiges Instrument zur Senkung des Wasser-
bzw. Waschmittelverbrauchs dar. Hier konnten durch einen erweiterten Ansatz die Be-
schra¨nkungen des Grundalgorithmus nach Wang und Smith aufgehoben werden. Diese
vorgestellten Algorithmen wurden in ein Computerprogramm integriert. Durch graphi-
sche Ausgaben der Ergebnisse ko¨nnen die resultierende Verschaltung der Prozesse dar-
gestellt und mit Hilfe von Sensivita¨tsanalysen, Prozessdiagrammen, und Konzentrations-
Massenstrom-Diagrammen die Engpa¨sse (Pinch -Punkte) des Systems und damit ein ver-
tieftes Versta¨ndnis der Prozessabla¨ufe gewonnen werden.
Wa¨hrend die Wasser-Pinch -Methode nur auf die Minimierung des Wasser bzw. Wasch-
mittelbedarfs zielt, wird bei der Prozesssynthese von Waschprozessen die Lo¨sung mit
minimalen Gesamtkosten, d.h. Betriebs- und Kapitalkosten gesucht. Auch wenn die Op-
timierung des Wasserhaushalts von chemischen Betrieben ein wichtiger Anwendungsfall
darstellt, so ist die Wasser-Pinch -Methode nicht auf die Behandlung solcher Probleme be-
schra¨nkt. Durch die Einbindung von Optimierungsalgorithmen in die analytische Wasser-
Pinch -Methode ko¨nnen auch Kosten orientierte Fragen der Prozesssynthese beantwortet
werden. Diese Kombination aus analytischer Wasser-Pinch -Methode und numerischem
Optimierungsalgorithmus wird als Zwei-Ebenen-Methode bezeichnet. Im Gegensatz zu
Ansa¨tzen mit rein numerischen Optimierungsverfahren (vergleiche dazu Paplexandri et
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al. [4] bzw. Lee und Park [29]) kann durch diese Kombination das Optimierungspro-
blem vereinfacht und damit das Konvergenzverhalten der Optimierungsalgorithmen posi-
tiv beeinflusst werden. Dazu wurden drei hinsichtlich ihrer Komplexita¨t unterschiedliche
Ansa¨tze vorgestellt. Wa¨hrend sich der erste Ansatz noch ausschließlich mit der Wasser-
seite und der kostenoptimalen Verwendung von Wasserressourcen unterschiedlicher Qua-
lita¨t sowie der Gestaltung von Regenerationsstufen bescha¨ftigt, wurde im zweiten Fall
die kostenoptimale Dimensionierung der Stoffu¨bertrager und deren Wasserversorgung be-
trachtet. Diese Ansa¨tze stellen Probleme der Parameteroptimierung dar und konnten mit
einem nichtlinearen Optimierungsalgorithmus gelo¨st werden. Im dritten Fall handelte
es sich um eine Strukturoptimierung und damit um eine nichlineare gemischt ganzzahli-
ge Syntheseaufgabe. Dieses Problem konnte aufgrund von Nichtkonvexita¨ten nicht mehr
durch ein deterministisches Optimierungsverfahren gelo¨st werden. Stattdessen wurde vor-
gestellt, wie die stochastischen Evolutiona¨ren Algorithmen fu¨r diese Aufgabenstellungen
Anwendung finden ko¨nnen.
Damit konnte insgesamt eine praxisreife Methode zur Optimierung der Stoffwirtschaft von
Waschprozessen und deren Umsetzung in eine Software vorgestellt werden. Die Erweite-
rungen der Wasser-Pinch -Methode erlauben eine den realen Systemen nahe Abbildung
des Stoffaustauschs. Es wurde gezeigt, dass durch eine Kombination mit Optimierungs-
algorithmen weitergehende Fragen der Prozesssynthese beantwortet werden ko¨nnen. Ein-
schra¨nkungen der Prozesssynthese durch Nicht-Konvexita¨ten, die in der Literatur nach
wie vor als ungelo¨stes Problem bei der Optimierung gro¨ßerer Problemstellungen gesehen
werden (vergleiche Biegler et al. [48]), konnten durch eine geeignete Wahl von stochasti-
schen Optimierungs-Algorithmen aufgehoben werden.
5.2 Ausblick
Mit den in dieser Arbeit vorgestellten Methoden und der daraus entwickelten Software
lassen sich sowohl Probleme aus dem Bereich der Optimierung des Wasserhaushalts kom-
plexer Systeme als auch generelle Aufgaben der kostenoptimalen Synthese von Waschpro-
zessen bearbeiten. Wie sich bei ersten Betrachtungen realer Prozesse gezeigt hat (ver-
gleiche Anhang A), kann es im Einzelfall notwendig sein, die Wasser-Pinch -Methode um
zusa¨tzliche Elemente zu erweitern.
Wie im Anhang A beschrieben wird, muss der Auswahl der Kontaminanten fu¨r die
Wasser-Pinch -Methode ein besonderes Augenmerk gewidmet werden. Ha¨ufig treten im
realen Fall Waschprozesse auf, deren Aufgabe nicht nur die Entfernung der Kontaminan-
ten, sondern auch die Zuru¨ckhaltung der Gutstoffe ist. Wie dieses Problem, d.h. das
Vorhandensein und die gegenseitige Beeinflussung der Stoffu¨bertragung von Gutstoffen
und Kontaminanten im Rahmen der Wasser-Pinch -Methode gelo¨st werden kann, sollte
in weitergehenden Entwicklungsarbeiten ero¨rtert werden.
Bisher wurde davon ausgegangen, dass es sich bei den betrachteten Systemen um
kontinuierliche Prozesse handelt. In vielen Anlagen werden jedoch Batch- oder Semi-
Batch-Prozesse eingesetzt. Wie diese durch die Wasser-Pinch -Methode betrachtet werden
ko¨nnen, sollte ein weiteres Beta¨tigungsfeld fu¨r zuku¨nftige Forschungsaktivita¨ten darstel-
len.
Die Frage der notwendigen Modellierungstiefe der Prozesse ist ein weiterer, noch nicht
beantworteter Aspekt im Rahmen der Stoffintegration. Dies betrifft zum einen die Zwei-
Ebenen-Methode und damit die Ermittlung der Grenzwerte und der Stoffu¨bertragerdi-
mensionen. Hier wurden bisher nur die einfachen Grundmodelle Gleichgewichtsstufe und
Kapitel 5. Abschlussbemerkungen 119
U¨bertragungseinheit betrachtet. Wie andere Modellierungen in die Methode integriert
werden ko¨nnen und welchen Einfluss die Modellierungstiefe auf die Qualita¨t aber auch auf
das Konvergenzverhalten der Methodik haben, ist bisher noch nicht untersucht worden.
Zum anderen betrifft dies auch die bei der Betrachtung realer Prozesse notwendige Model-
lierung des Gesamtprozesses. Wie im Anhang A dargestellt wird, werden durch diese Mo-
dellierungen zum einen fehlende Anlagendaten ermittelt und zum anderen die Konsistenz
der Daten bei anderen Betriebszusta¨nden und bei der Sensivita¨tsanalyse gewa¨hrleistet.
Welchen Einfluss diese Abbildung der oft komplexen Prozesse hat, die z.B. aus mehreren
Filterstufen und zugeho¨rige Pufferbeha¨lter bestehen, sollte ebenfalls in weiterfu¨hrenden
Untersuchungen ermittelt werden.
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Im Haupttext dieser Arbeit wurden die Grundlagen der Wasser-Pinch -Methode vor-
gestellt und die im Rahmen dieser Arbeit entwickelten Erweiterungen beschrieben. Aus-
gangspunkt fu¨r eine Wasser-Pinch -Analyse sind die Grenzwerte der Prozesse, die in
Kapitel 3.1.2 eingefu¨hrt wurden. Diese Grenzwerte bilden das limitierende Profil - die
Grenzkurve - der Stoffu¨bertragung, d.h. die Betriebslinie mit dem geringsten treibenden
Potential (vergleiche Abbildung 3.5 auf Seite 18). Unter der Annahme einer linearen
Gleichgewichtsbeziehung nach Gleichung (3.1.9) la¨sst sich die Grenzkurve eines Prozesses
i fu¨r jede Kontaminante k durch drei Gro¨ßen beschreiben:
1. die Grenzeintrittskonzentration xei,g(k),
2. die Grenzaustrittskonzentration xai,g(k) und
3. den Grenzstrom L˙i,g bzw. den zu u¨bertragenen Massenstrom ∆m˙i(k).
Diese Gro¨ßen sind die notwendigen Prozessinformationen fu¨r die Wasser-Pinch -Me-
thode. Bei Mehrkontaminantensystemen sind zusa¨tzlich noch Informationen u¨ber das
U¨bertragungsverhalten der einzelnen Kontaminanten in Bezug auf die Referenzkonta-
minante notwendig, wie dies in Kaptitel 3.4.3 dargestellt wird. Mit Hilfe der Wasser-
Pinch -Methode la¨sst sich damit eine Betriebslinie aus dem in Abbildung 3.5 schraffierten
Bereich ermitteln, die die Grenzkurve zumindest fu¨r eine Kontaminante beru¨hrt (verglei-
che Abbildung 3.46 auf Seite 76) und zu einem minimalen Gesamtwasserbedarf fu¨hrt.
Bei der Anwendung der Wasser-Pinch -Methode stellt sich die Frage, wie diese Grenz-
werte ermittelt werden ko¨nnen. Im Rahmen der kostenoptimalen Synthese von Wasch-
prozessen wurde in Abschnitt 4.2 dargelegt, wie die Grenzwerte aus Modellrechnungen
fu¨r die Stoffu¨bertrager ermittelt werden ko¨nnen. Dies ist bei der Wasser-Pinch-Analyse
realer, bestehender Prozesse nicht ohne weiteres mo¨glich.
Die Untersuchung, Bewertung und Optimierung bestehender Anlagen wird als so ge-
nannte Retrofit-Aufgabe bezeichnet. Im Folgenden wird dazu dargelegt, welche generelle
Vorgehensweise gewa¨hlt werden sollte und wie aus gemessenen Anlagendaten die Ein-
gangsgro¨ßen der Wasser-Pinch -Methode, d.h. die Grenzwerte ermittelt werden ko¨nnen.
Neben der Analyse der so genannten Istsituation wird weiterhin gezeigt, wie durch eine
Sensivita¨tsanalyse der Grenzwerte, systematisch das Wassereinsparpotenzial aufgedeckt
und alternative Verschaltungen gefunden werden ko¨nnen.
Eine Untersuchung realer Prozesse mit Hilfe der Wasser-Pinch -Methode wird bisher
prima¨r bei Wasser- und Abwassersystemen durchgefu¨hrt [109] [110] [111]. Dabei la¨sst
sich die Analyse in drei Phasen unterteilen. In der Analyse-Phase wird die vorhandene
Struktur der Wasser- und Abwassersysteme erhoben und dokumentiert. Eine mo¨glichst
weitgehende Dokumentation des Ist-Zustands ist notwendig, um in der zweiten Konzept-
Phase relevante Prozesse klar von einander abzutrennen und die notwendigen Eingangs-
gro¨ßen fu¨r die Analyse zu erhalten. Abha¨ngig vom Detaillierungsgrad der vorhandenen
Dokumentation kann sich in der ersten Phase schon ein betra¨chtliches Einsparpotenzial
ergeben. In der Konzept-Phase sollen anschließend zusa¨tzliches Einsparpotenzial syste-
matisch mit Hilfe der Wasser-Pinch -Methode ermittelt und Lo¨sungskonzepte vorgeschla-
gen werden. Insgesamt la¨sst sich die Vorgehensweise der Konzeptphase in die folgenden
Schritte unterteilen:
1. Definition der Prozesse und Ermittlung der Stromdaten: Dabei wird ein
einfaches Bilanzmodell des Wassersystems aufgestellt, in dem alle Wasserverbrau-
cher und Abwasseremittenten erfasst sind. Anhand dieses Bilanzmodells sollte eine
Wasserbilanz mit einer Genauigkeit von 10% der Hauptstro¨me erreicht werden.
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2. Ermittlung der Daten fu¨r die Kontaminanten: Dabei werden Schlu¨sselkonta-
minanten ausgewa¨hlt. Eine Schlu¨sselkontaminante ist diejenige Eigenschaft, die es
verhindert, dass ein Abwasserstrom wiederverwendet werden kann (vergleiche [112]).
Dies kann auch die Temperatur und/oder den pH-Wert einschließen. Fu¨r diese Kon-
taminanten werden die Grenzwerte fu¨r Eintritt und Austritt festgelegt.
3. Wasser-Pinch-Analyse des Gesamtsystems: Mit Hilfe der entwickelten Soft-
ware wird eine erste Analyse des Gesamtsystems durchgefu¨hrt. Diese Analyse ergibt
eine erste Verschaltung und einen U¨berblick, wo der oder die Pinch -Punkte liegen.
4. Sensitivita¨tsanalyse: Dabei wird eine Wasser-Pinch-Analyse mit selektiver A¨nde-
rungen der Grenzwerte einzelner Kontaminanten durchgefu¨hrt. Es werden verschie-
dene Prozessvarianten anhand Grenzwertvariationen diskutiert und deren Auswir-
kungen auf den Wasserbedarf und die Verschaltung dargestellt. Die Einhaltung der
Prozessrandbedingungen und der Mengenbilanzen wird mit Hilfe des aufgestellten
Bilanzmodells gewa¨hrleistet.
5. U¨berpru¨fung der Designbedingungen: Aus der Lage der Pinch -Punkte und
der Sensitivita¨tsanalyse lassen sich Schlussfolgerungen ziehen, durch welche Prozess-
und entsprechende Apparatea¨nderungen eine Optimierung des Gesamtsystems durch-
gefu¨hrt werden kann. Evtl. stellt sich auch heraus, dass einzelne Kontaminanten
nicht betrachtet zu werden brauchen bzw. neue Kontaminanten zusa¨tzlich unter-
sucht werden mu¨ssen. Dies fu¨hrt im Allgemeinen zu einer A¨nderung der Grenzwerte.
6. Iteration der Schritte 3-5: Durch diese Iteration wird systematisch das optimale
Design ermittelt.
Aufgrund der Ergebnisse der Konzeptphase sollte anschließend untersucht werden,
wie die notwendigen A¨nderungen im Detail technisch und wirtschaftlich realisierbar sind.
Dieser Schritt sollte als dritte Phase einer Wasser-Pinch-Analyse durchgefu¨hrt und mit
der Modifikation der Prozesse abgeschlossen werden.
Im Folgenden wird exemplarisch fu¨r einen speziellen chemischen Betrieb dargestellt,
wie die Grenzwerte aus Anlagendaten realer Prozesse ermittelt und die Ergebnisse der
Wasser-Pinch -Methode bewertet werden ko¨nnen.
A.1 Analyse-Phase: Dokumentation der Prozesse
Es wurde die komplexe Struktur des Wasserhaushalts eines gewachsenen Industrieunter-
nehmens analysiert. In zwei Produktionsschienen werden dort seit u¨ber 65 Jahren aus
standorteigenen wa¨ssrigen Vor- und Zwischenprodukten die beiden Endprodukte durch
Fa¨llungen und anschließende Aufbereitung hergestellt.
Die so genannten Vorproduktbetriebe ko¨nnen ra¨umlich in den Reduktions-Betrieb und
den Reinigungs-Betrieb unterteilt werden. Im Reduktions-Betrieb wird ein Spat mit Koks
zum Vorprodukt reduziert und die angeschla¨mmte Lo¨sung auf die notwendige Verdu¨nnung
und Reinheit eingestellt. In dem Reinigungs-Betrieb wird ein Salz in einer Schwach-
salzlo¨sung gelo¨st, die aus der Ru¨ckgewinnung des Nebenprodukts der Produktionsschie-
nen gewonnen wird, und nach einer Reinigung als Starksalzlo¨sung (Zwischenprodukt I)
der Produktionsschiene I zugefu¨hrt. Das Zwischenprodukt II wird in dem Reinigungs-
Betrieb aus verschiedenen metallischen Lo¨sungen hergestellt und in mehreren Stufen von
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Abbildung A.1: Fließschema der Hauptstro¨me zwischen den analysierten Betrieben
Verunreinigungen gereinigt. In der Abbildung A.1 ist ein Fließschema der Hauptstro¨me
zwischen den einzelnen Betrieben und Produktionsschienen dargestellt.
Die untersuchten Betriebe beinhalten eine komplexe Wasserwirtschaft, sodass bereits
bei der Erhebung und Dokumentation des Wasserhaushalts ein betra¨chtliches Einsparpo-
tenzial aufgedeckt werden konnte.
A.2 Konzept-Phase: Ermittlung der optimalen Pro-
zessstruktur
Im ersten Schritt der Konzeptphase wurde je ein Bilanzmodell fu¨r die Prozessgruppen der
betrachteten Betriebe entwickelt. Diese Modelle ermo¨glichen es, verschiedene Betriebs-
punkte unter Einhaltung der Prozessrandbedingungen (unterschiedliche Ausgangslo¨sun-
gen, geforderte Qualita¨ten, etc.) zu beschreiben. Diese Betriebspunkte dienen als Aus-
gangspunkte und Grenzzusta¨nde fu¨r die Untersuchungen mit der Wasser-Pinch-Methode.
Um die Wasser-Pinch -Methode anwenden zu ko¨nnen, mu¨ssen die Grenzwerte der
Prozesse bekannt sein. Wie in Kapitel 3.3 dargestellt, ergeben der zu u¨bertragene Mas-
senstrom und die maximalen Eintritts- bzw. Austrittskonzentrationen der Kontaminanten
den Grenzwasserbedarf der Prozesse. Fu¨r den Fall, dass der zu u¨bertragende Massenstrom
nicht bekannt ist, wird unterstellt, dass der Ist-Zustand des Prozesses die Realisierung des
Grenzwasserbedarfs darstellt. Dies bedeutet, dass der Ist-Zustand die maximalen mo¨gli-
chen Schadstoffkonzentrationen im Wasser repra¨sentiert und stellt daher im Bezug auf
das Einsparpotenzial eine konservative Annahme dar. Die Auswirkungen mo¨glicher Ab-
weichungen davon werden durch die Sensitivita¨ts-Analyse untersucht.
Zur Beschreibung des Ist-Zustands werden zwei Arten von Daten beno¨tigt:
• zum einen die Massenstro¨me der armen Seite, d.h. die Wassermassenstro¨me der
Zula¨ufe und Abla¨ufe;
• zum anderen die Ein- und Austrittskonzentrationen der zu entfernenden Kontami-
nanten.
Dazu mu¨ssen die unterschiedlichen Prozesse zuna¨chst klar voneinander abgegrenzt
werden, d.h. es muss angegeben werden, welche Apparate und Stro¨me zu einem System
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Prozess geho¨ren. Aus den verschiedenen Zula¨ufen in den Prozess ist ein Summenstrom
zu bilden, der dann in Hinblick auf Massenstrom und Konzentrationen zu spezifizieren
ist. Dasselbe gilt fu¨r die Abla¨ufe aus dem Prozess. Sollten die Massenstro¨me des Zu- und
Ablaufs nicht u¨bereinstimmen, mu¨ssen diese Wasserverluste in der Wasser-Pinch-Analyse
beru¨cksichtigt werden. Um bei den sich stark a¨ndernden Konzentrationen mit konstanten
Wasserstro¨men in der Wasser-Pinch-Methode rechnen zu ko¨nnen, werden die Konzentra-
tionen der Kontaminanten in Form von Beladungen des reinen Wassers angegeben.
Ziel der Wasser-Pinch-Analyse in dem zugrunde liegenden Projekt war es:
1. die vorgegebene Reinigungsdienstleistung und die gegebenen Maximalkonzentra-
tionen bei ebenfalls gegebenen Feedkonzentrationen durch eine andere, optimier-
te Verschaltung zu erreichen. Dabei wird untersucht, inwieweit durch eine solche
Verschaltung Wasser eingespart werden kann, oder ob bereits die mit der Wasser-
Pinch-Analyse ermittelte Verschaltung im Betrieb realisiert ist;
2. durch eine Sensitivita¨ts-Analyse das Potenzial der Wassereinsparung bei selekti-
ver A¨nderung einzelner Maximalkonzentrationen in den Zula¨ufen zu den Prozessen
zu ermitteln. Die Konsistenz der Variationen mit den Prozessbedingungen wird
durch die Modelle gewa¨hrleistet. Daru¨ber hinaus wird darauf geachtet, dass die-
se A¨nderungen den im Betrieb vorhandenen Gegebenheiten entsprechen und nicht
zu aufwa¨ndigen Prozessmodifikationen fu¨hren. Es wird jedoch hier noch nicht un-
tersucht, wie diese A¨nderungen im Detail technisch und wirtschaftlich realisierbar
sind.
A.2.1 Definition der Prozesse und Ermittlung der Grenz-
werte
A.2.1.1 Generelle Vorgehensweise
Wie im vorangegangenen Abschnitt beschrieben, ist eine klare Abgrenzung der Prozes-
se fu¨r die Wasser-Pinch -Methode notwendig. Generell wurden die Prozessgrenzen so
gewa¨hlt, dass jeweils ein Prozess zum einen aus einem oder mehreren Beha¨ltern besteht,
in denen Gutstoffe und Kontaminanten mit Zula¨ufen unterschiedliche Wasserqualita¨ten
gemischt werden. Zum anderen geho¨ren zu jedem Prozess ein oder mehrere, parallel be-
triebene Trennapparate, in denen gutstoffreiche und gutstoffarme Phasen voneinander
getrennt werden.
Im Rahmen der Wasser-Pinch -Methode sind nur die Verha¨ltnisse an den Prozess-
grenzen interessant. Der Verlauf der Prozessstro¨me innerhalb dieser Systemgrenzen wird
nicht betrachtet. Betrachtet man nun die u¨ber die Prozessgrenzen ein- bzw. austretenden
Mengenstro¨me, so kann man klar zwischen gutstoffreichen und gutstoffarmen Stro¨men un-
terscheiden, die entsprechend die reichen bzw. armen Stro¨me der Wasser-Pinch -Methode
darstellen. Bei den Prozessdefinitionen wurden die einzelnen Stro¨me zu parallel geschal-
teten Beha¨ltern nicht als separate Stro¨me betrachtet, sondern zu jeweils einem Prozess
zusammengefasst. Dies ist zula¨ssig, da die betroffenen Beha¨lter aus demselben Beha¨lter
bzw. Eindicker gespeist werden und somit dieselbe maximale Eingangskonzentration be-
sitzen. Ebenso werden Filtratstro¨me parallel geschalteter Trennapparate als ein Gesamt-
strom betrachtet.
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Zur Ermittlung der Volumenstro¨me wurden verschiedene Datenquellen herangezogen.
Zum einen wurden Informationen aus den Prozessleitsystemen, den vorhandenen Mess-
uhren und den vom Betriebspersonal angefertigten Protokollen zur Qualita¨tssicherung
ausgewertet. Zum anderen wurden fehlende Daten durch eigene Messungen mit einem
Ultraschallmessgera¨t ermittelt. Dies erwies sich insbesondere bei feststoffreichen Suspen-
sionen als schwierig, da durch Ablagerungen an den Rohrinnenwa¨nden und durch die Fest-
stoffpartikel in der Suspension eine starke Streuung des Ultraschallsignals auftrat. Dies
fu¨hrte in einigen Fa¨llen dazu, dass die Signale nicht mehr von dem Messgera¨t ausgewertet
werden konnten. Bei relativ klaren, feststoffarmen Stro¨men konnten die Volumenstro¨me
durch das Ultraschallmessgera¨t mit einer Fehlertoleranz von ± 5-10 % ermittelt werden.
Zur Bestimmung der Dichten, der Feststoffgehalte sowie der Gutstoff-Konzentrationen
in den relevanten Stro¨men, wurde nach Mo¨glichkeit auf die QM-Protokolle zuru¨ckge-
griffen. Zusa¨tzlich wurden die im Laborsystem vorhandenen Daten ausgewertet. Diese
bestanden zum einen aus Standardanalysen, die in regelma¨ßigen Absta¨nden gema¨ß QM-
Anweisungen durchgefu¨hrt werden. Zum anderen wurden Sonderuntersuchungen hinzuge-
zogen, die in einem anderen Zusammenhang angefertigt wurden. Fu¨r alle weiteren Daten
wurden nach Mo¨glichkeit Sonderproben entnommen und ausgewertet.
Aufgrund der Art der Prozesse (semi-batch, Feststoffe) und der teilweise wechselnden
Randbedingungen (unterschiedliche Konzentrationen und Mengenstro¨me in der Schmel-
ze, Ausfall einzelner Apparate, Einschra¨nkungen der Produktionskapazita¨t) ergaben sich
selbst im Laufe eines Tages eine Vielzahl unterschiedlicher Betriebszusta¨nde. Deshalb
wurde aus den ermittelten Daten, den Massenbilanzen fu¨r die Prozesse und Beha¨lter bzw.
Eindicker und den oben getroffenen Annahmen fu¨r die fu¨nf Teilsysteme je ein Bilanzmodell
der Prozessstruktur erstellt. Ausgehend von den jeweils geforderten Randbedingungen
(Produktionskapazita¨t, Qualita¨t, eingesetzte Rohstoffe) ko¨nnen verschiedene Betriebs-
zusta¨nde dargestellt werden. Zur Herbeifu¨hrung der inneren Konsistenz mu¨ssten in der
Regel nur einige wenige Konzentrationen angeglichen werden. Die ist insofern zula¨ssig,
als trotz der recht großen Anzahl von Messstellen einige Messwerte nicht schlu¨ssig waren.
Dies ist zum einen darauf zuru¨ckzufu¨hren, dass die vorhandenen Messwerte nicht immer
aus demselben Zeitraum stammen. Zum anderen fu¨hrten auch die Art der Probenent-
nahmen (Entnahme direkt aus den Beha¨ltern, nicht vollsta¨ndig durchspu¨lte Rohre, etc.)
und die Laboranalyse zu weiteren Fehlern, die mit ± 10 % abgescha¨tzt wurden.
A.2.1.2 Die Prozesse der Produktionsschiene I
In Abbildung A.2 auf der na¨chsten Seite sind die wesentlichen Produktionsstufen der
Produktionsschiene I mit den relevanten Zu- und Abla¨ufen dargestellt. Es ist weiterhin
dargestellt, wie diese Produktionsstufen in die fu¨r die Wasser-Pinch -Methode relevan-
ten Prozesse eingeteilt wurden. Die Filtratstro¨me der Prozesse 2 und 3 werden in den
Wascheindickern (WED) 2 bzw. 3 gekla¨rt und die Sumpfstro¨me in den Prozess 2 zuru¨ck-
gefu¨hrt. In den Tabellen A.1 bis A.5 ist das Ergebnis des Bilanzmodells fu¨r die Prozesse
fu¨r einen Betriebspunkt dargestellt. Dieser Betriebspunkt soll der weiteren Analyse als
Istzustand und damit als Grenzzustand dienen, sodass daraus die in Tabelle A.6 darge-
stellten Grenzwerte der fu¨nf Prozesse ermittelt werden ko¨nnen.
Im Folgenden wird dargestellt, wie durch eine Sensivita¨tsanalyse mit Hilfe der Wasser-
Pinch -Methode das Wassereinsparpotenzial und mo¨gliche Prozessalternativen ermittelt
werden ko¨nnen.
Anhang A 141
2. Filtrationsstufe1. FiltrationsstufeFällung 3. Filtrationsstufe
Filtrat Filtrat
Zwischenprodukt I
Vorprodukt
Nebenprodukt I E-Wasser
Prozess 1 Prozess 2 Prozess 3
Prozess 5
Prozess 4
E-Wasser Rücklauf
WED
Heißwasser E-Wasser
Filtrat
Produktaufbereitung Trocknung
Waschwasser
Abgas
Kondensat
Abluftwäscher
Reinprodukts
Vortrocknung desProdukt I
Heißwasser
Prozesswasser
gereinigtes Abgas
Abbildung A.2: Produktionsschiene I
A.2.2 Ausgewa¨hlte Ergebnisse der Analyse
Ziel der Wasser-Pinch-Analyse war es fu¨r die Teilsysteme sowohl den Istzustand zu un-
tersuchen als auch durch eine Sensivita¨tsanalyse das Potenzial der Wassereinsparung bei
Prozessmodifikationen zu ermitteln.
In der Produktionsschiene I wird dazu nur die Kontaminante Salze betrachtet. Der
Feststoff besteht im Wesentlichen aus dem Produkt und ist daher kein Kontaminant,
sondern ein Stoff, der in die Prozesse zuru¨ckgefu¨hrt werden soll. Um diesen Fall auch im
Rahmen der Wasser-Pinch-Analyse beru¨cksichtigen zu ko¨nnen, wa¨re nicht der Feststoffan-
teil zu betrachten, sondern sein reziproker Wert. Dies fu¨hrt jedoch zu zwei Problemen:
• Feststoffe ko¨nnen nur in den Prozessen 1-4 betrachtet werden, da nur in diesen das
Produkt zuru¨ckgehalten werden soll. Ziel des Prozess 5 ist es, die Feststoffe aus
dem Abgasstrom zu entfernen. Dies ist nicht mit der Wahl des reziproken Wertes
abbildbar.
• Die Betrachtung der Feststoffe kann als zusa¨tzliche Randbedingung (Produkt soll
im Prozess bleiben) einbezogen werden. Zur Minimierung des Frischwasserbedarfs
liefert eine solche Beru¨cksichtigung allerdings keine Aussage, da insbesondere ein
reziproker Wert des Frischwasser-Feststoffanteils keinen Sinn macht.
Aus diesen Gru¨nden werden bei der Sensitivita¨tsanalyse der Produktionsschiene I als
Kontaminante nur die Salze betrachtet. Feststoffe werden nur als zusa¨tzliche Randbedin-
gung fu¨r die Bilanzen im Modell betrachtet.
A.2.2.1 Ist-Situation der Produktionsschiene I
Die oben beschriebenen Ausgangsdaten liefern das in Abbildung A.3 dargestellte Kon-
zentrations-Massenstrom-Diagramm. Wie zu erkennen ist, betra¨gt der minimale Wasser-
bedarf fu¨r diesen Betriebspunkt 66,5 m3/h. Aktuell wird fu¨r diesen Betriebspunkt ein
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Wasserbedarf von 82,7 m3/h, d.h. 24 % mehr Frischwasser beno¨tigt. Hier ist aber zu
beachten, dass ausschließlich die Kontaminante Salz betrachtet wird, und dies somit auch
nur das Einsparpotenzial bzgl. der Kontaminante Salz darstellt. Durch die Ru¨ckfu¨hrung
des Feststoffs in die Prozesse (Waschwasser und Filtrat in Prozess 3 und Kondensat in
Prozess 4) wird auch Salz in die Prozesse zuru¨ckgefu¨hrt, sodass in den beiden Prozessen
mehr Heißwasser notwendig ist, als sich durch die Wasser-Pinch-Methode bei ausschließ-
licher Betrachtung der Komponente Salz ergibt.
Eine wesentliche Aussage des Konzentrations-Massenstrom-Diagramms ist die Lage
des Pinch-Punktes, d.h. des Engpasses der Prozesse. Wie zu erkennen ist, liegt dieser bei
sehr geringen Konzentrationen. Dies bedeutet, dass die Prozesse, die bei niedrigen Salz-
konzentrationen im Wasser beginnen und insbesondere auch dort enden, den Frischwasser-
bedarf des Gesamtsystems bestimmen. Neben den Grenzwerten der Prozesse aus Tabelle
A.6 la¨sst sich das in Abbildung A.4 dargestellte Netzwerk zur genaueren Betrachtung
heranziehen. Diese Abbildung zeigt eine mo¨gliche Verschaltung der Ausgangssituation
bei ausschließlicher Betrachtung der Kontaminante Salze.
An der Netzwerkdarstellung in Abbildung A.4 lassen sich drei wesentliche Dinge fest-
stellen:
1. Die sinkenden Austrittskonzentrationen der Prozesse 1 bis 4 entsprechen den sinken-
den Salzkonzentrationen des Produkts im Verlauf des Produktionsprozesses. Dies
gilt nicht fu¨r die Eintrittskonzentrationen. Hier wird vor allem der erste Prozess
mit zu niedrigen Eintrittskonzentrationen gefahren, d.h. hier ko¨nnte Frischwasser
eingespart werden.
2. Prozess 2 wird ausschließlich mit teilbeladenem Wasser gefahren. Dies entspricht
auch der realen Verschaltung, in der in Prozess 2 die Unterla¨ufe aus den Waschein-
dickern 2 und 3 zuru¨ckgefu¨hrt werden (vgl. Abbildung A.2). In der realen Verschal-
tung kommen noch die E-Wasser-Berieselungen fu¨r die Filter hinzu.
3. Auch bei den vorliegenden Maximalkonzentrationen der Ausgangssituation wird ein
gewisser Strom in Prozess 1 (3,9 m3/h) und Prozess 5 (m3/h) zuru¨ckgefu¨hrt. Dies
zeigt, dass hier weiteres Potenzial zur Wiederverwendung teilbeladenen Wassers
und damit Frischwassereinsparung vorhanden ist. Dies wird in der nachfolgenden
Sensitivita¨tsanalyse deutlicher.
A.2.2.2 Sensitivita¨tsanalyse der Prozesse in der Pro-
duktionsschiene I
In der Sensitivita¨tsanalyse werden plausible Modifikationen der Zula¨ufe zu den Prozessen
betrachtet und analysiert. Durch das vorliegende Modell der Produktionsschiene (verglei-
che Abschnitt 5.2) wird die Plausibilita¨t der Modifikationen getestet und gewa¨hrleistet,
dass die geforderten Produktspezifikationen eingehalten werden.
Es lassen sich die folgenden Ergebnisse zusammenstellen:
Prozess 1: Prozess 1 deckt die ganze Bandbreite der Salzkonzentrationen ab. Bei gerin-
gen Salzkonzentrationen der Fa¨ll-Lo¨sungen erreicht das Filtrat die maximale Aus-
trittskonzentration von 85,2 g/l. Eine Erho¨hung der Eintrittskonzentrationen, d.h.
eine Verwendung von teilweise mit Salzen beladenem Wasser in den Fa¨ll-Lo¨sungen
wu¨rde zu einer merklichen Reduktion des Frischwasserverbrauchs fu¨hren. Wu¨rde
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dort Wasser mit den Konzentrationen des U¨berlaufs von Wascheindicker 3 verwen-
det, so erga¨be sich unter Einhaltung der wesentlichen Prozessbedingungen, na¨mlich
der Fahrweise der Fa¨llungsreaktion, der Produktspezifikationen und den Bedingun-
gen der Wascheindicker, das in Abbildung A.5 dargestellte Netzwerk und somit eine
Frischwasserreduktion um 21 % auf 52,5 m3/h. Durch Verwendung des U¨berlaufs
ist auch eine geringe Feststoffbelastung des Wassers gewa¨hrleistet.
Prozess 2: In Prozess 2 werden neben dem fu¨r die Filtertu¨cher notwendigen E-Wasser
die Unterla¨ufe der Wascheindicker 2 und 3 verwendet. Dies entspricht auch dem Er-
gebnis der Wasser-Pinch-Analyse. Da die Salzkonzentration in den Wascheindicker-
Unterla¨ufen gleich denen der Zula¨ufe ist, entspricht dies der direkten Einleitung der
Abwa¨sser der Prozesse 3-5, wie dies in Abbildung A.4 zu erkennen ist. Eine andere
Verschaltung ist somit nicht sinnvoll.
Prozess 3: Prozess 3 hat die geringste Eintrittskonzentration. Dies liegt zum einen an
der Berieselung des Filters mit E-Wasser (10 m3/h) und zum anderen an der Ver-
wendung von Heißwasser und mit Salzen wenig belasteter Suspension aus Filtrat
bzw. Waschwasser der Prozesse 4 und 5. Wa¨hrend die Ru¨ckfu¨hrung der Feststoffe
aus den Prozessen 4 und 5 sicherlich sinnvoll ist, wa¨re die Verwendung des U¨berlaufs
von Wascheindicker 2 zur Schneckenspu¨lung eine Alternative zum Heißwasser. Mit
Hilfe der Wasser-Pinch-Methode kann unter diesen Bedingungen die in Abbildung
A.6 dargestellte Verschaltung ermittelt werden. Es ergibt sich eine Frischwasserre-
duktion um 42 % auf 38 m3/h. Beachtet man, dass weiterhin 10 m3/h E-Wasser zur
Berieselung eingesetzt werden sollen, so betra¨gt die Frischwasserreduktion immerhin
28%.
Prozess 4: Prozess 4 hat wie Prozess 2 nur eine geringe Differenz zwischen den Ein- und
Austrittskonzentrationen. Dies liegt zum einen daran, dass in der Vortrocknung nur
noch geringe Mengen Salze ausgewaschen werden. Zum anderen wird schon teilbe-
lastetes Kondensat in diesem Prozess eingesetzt, sodass die Eintrittskonzentration
nicht weiter erho¨ht werden kann. Diese Suspension hat zwar nur geringe Salzkonzen-
trationen, aber einen hohen Feststoffanteil, der dem Prozess wieder zuru¨ckgefu¨hrt
werden soll. Obwohl dieser Prozess die Lage des Pinch-Punkts in Abbildung A.3
bestimmt, ist eine andere Verschaltung nicht mo¨glich. Es besteht jedoch Anlass zur
Frage, ob dieser Prozess u¨berhaupt zur Reinigungsaufgabe notwendig wa¨re, wenn
das Kondensat nicht zuru¨ckgefu¨hrt werden wu¨rde bzw. in einen davor liegenden
Prozess geleitet wu¨rde. Jedoch ist hier sicherlich die Pufferwirkung von Prozess 4
bei Sto¨rungen in den Prozessen 1-3 entscheidend.
Prozess 5: Im Gegensatz zu den Prozessen 1-4 handelt es sich bei Prozess 5 nicht um
einen Filtrationsprozess, sondern um einen Gaswa¨scher, der das hauptsa¨chlich mit
Feststoff beladene Abgas der Trockner reinigen soll. Demzufolge sollte das einge-
setzte Wasser nur eine geringe Feststoffkonzentration haben. Betrachtet man die
Lage der Austrittskonzentration in Abbildung A.4, so ka¨me nur das Abwasser von
Prozess 4, d.h. das Filtrat der Filter in Frage. Dieses Filtrat besitzt nur eine geringe
Feststoffkonzentration, sodass es den Prozessanforderungen genu¨gt. In Abbildung
A.7 ist das Ergebnis dargestellt. Der Frischwasserbedarf kann gegenu¨ber der Aus-
gangssituation um 15% auf 56.2 m3/h verringert werden.
Betrachtet man die oben genannten Prozessa¨nderungen simultan, so ergibt sich die
in Abbildung A.8 dargestellte Verschaltung. Beru¨cksichtigt man dabei, dass in Prozess
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3 fu¨r die Berieselung des Filters E-Wasser eingesetzt werden muss, so ergibt sich eine
Frischwasserreduktion von 59 % auf 27,7 m3/h.
In den Abbildungen A.9 bis A.11 sind die Konzentrations-Massenstrom-Diagramme
fu¨r die gea¨nderten Prozessfu¨hrungen der Prozesse 1 bis 5 dargestellt. Man erkennt, dass
das Frischwasser-Einsparpotenzial um so gro¨ßer ist, je na¨her Frischwasser-Betriebslinie
und Grenzsummenkurve in der Umgebung des Pinch zueinander liegen.
In Abbildung A.12 sind die Konzentrations-Massenstrom-Diagramme fu¨r die gea¨nder-
ten Prozessfu¨hrungen der Prozesse 1, 3 und 5 zusammen dargestellt. Man erkennt
hier, dass der Pinch-Punkt am Ende der Grenzsummenkurve liegt und Frischwasser-
Betriebslinie und Grenzsummenkurve sehr nahe beieinander liegen. Somit ist eine weite-
re Reduktion des Frischwassers ohne zusa¨tzliche Regeneration der Abwa¨sser nicht mehr
mo¨glich.
A.2.3 Gesamtergebnis einer Wasser-Pinch -Analyse
In den diesem Abschnitt zugrunde Untersuchungen wurde die komplexe Wasserwirtschaft
der in Abbildung A.1 auf Seite 138 dargestellten Betriebe erhoben, dokumentiert und
analysiert. Insgesamt ist das folgende Gesamtergebnis festzuhalten.
Die Erhebung der Struktur des Wasser- und Abwassersystems erwies sich als schwie-
rig und sehr aufwa¨ndig. Es handelt sich bei den betrachteten Betrieben um mit der Zeit
gewachsene Betriebe, in denen fortlaufend A¨nderungen der Prozessstruktur durchgefu¨hrt,
aber (was das Wassermanagement betrifft) nicht oder nur zum Teil dokumentiert wur-
den. Dadurch konnte bereits durch die Erhebung und Dokumentation des Ist-Zustands
ein erhebliches Wasser-Einsparpotenzial aufgedeckt werden. Dies ist typisch fu¨r alte ge-
wachsene Betriebe und wird auch von Untersuchungen von Kumano und Linnhoff [25]
gestu¨tzt.
Neben den durch die Erhebung und Dokumentation offensichtlich gemachten Verbes-
serungsmo¨glichkeiten wurde die Wasserwirtschaft der Hauptprozessketten Vorproduktbe-
trieb, Reinigungsbetriebe und Produktionsschiene I und II mit Hilfe der Wasser-Pinch-
Methode analysiert. Hier konnten in den Prozessketten grundsa¨tzliche Einsparpotenziale
des Frischwasserverbrauchs von 15 bis 60 % aufgedeckt werden. Durch eine detaillierte-
re Betrachtung einzelner Prozessmodifikationen muss in der dritten Phase der Analyse
untersucht werden, in welcher Form diese vorgeschlagenen A¨nderungen technisch und
wirtschaftlich realisierbar sind.
Durch diese Untersuchungen konnte die Leistungsfa¨higkeit der Wasser-Pinch -Methode
bewiesen werden. Das ermittelte Wasser-Einsparpotenzial lag in der Gro¨ßenordnung, wie
es von Linnhoff March Ltd. [31] (vergleiche Abbildung 2.1 auf Seite 7) fu¨r a¨hnliche che-
mische Betriebe prognostiziert wurde. Durch die in diesem Anhang dargestellte, gene-
relle Vorgehensweise ko¨nnen somit systematisch Betriebe mit hohem Wasserverbrauch
untersucht werden. Obwohl der Aufwand fu¨r die Datenerhebung, Modellierung und Er-
mittlung der Eingangsgro¨ßen fu¨r die Wasser-Pinch -Methode betra¨chtlich ist, lohnt sich
dies vor dem Hintergrund des zu erwartenden Einsparpotenzials. Auch wenn die durch
die Wasser-Pinch -Analyse gemachten Verbesserungsvorschla¨ge aufgrund teilweise hoher
Investitionskosten nicht immer wirtschaftlich umgesetzt werden ko¨nnen, so liefert die-
se Analyse zumindest ein besseres Versta¨ndnis u¨ber die Engpa¨sse (Pinch -Punkte) der
Prozesse.
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A.3 Prozessdaten der Industrieprozesse
A.3.1 Die Prozesse der Produktionsschiene I
Volumenstrom Dichte Massenstrom Reiner Wasserstrom Feststoffkonz. Feststoffkonz. Salzkonz. Salzkonz.
[m³/h] [g/l] [kg/h] [kg/h] [g/l] [Anteil] [g/l] [Anteil]
Gemessen Labor Labor Labor
Zuläufe:
Wasser in Fällprozess 990 17.655,87 14.005,44 203,99 0,2060476 0,70000 0,0007071
2,00 980 1.960,00 1.959,92 0,00 0,0000000 0,04000 0,0000408
2,00 980 1.960,00 1.959,92 0,00 0,0000000 0,04000 0,0000408
Gesamtstrom 21.575,87 17.925,28 0,1686119 0,0005860
Abläufe:
9,20 1060 9.752,00 8.962,64 2,80 0,0026415 83,00000 0,0783019
9,20 1060 9.752,00 8.962,64 2,80 0,0026415 83,00000 0,0783019
Gesamtstrom 19.504,00 17.925,28 0,0026415 0,0783019
E−Wasser−Berieselung
Filter 1
E−Wasser−Berieselung
Filter 2
Filtrat Filter 1
−> Nebenprodukt
Filtrat Filter 2
−> Nebenprodukt
Tabelle A.1: Daten des Prozess 1 (1. Filtrationsstufe der Produktionsschiene I)
Volumenstrom Dichte Massenstrom Reiner Wasserstrom Feststoffkonz. Feststoffkonz. Salzkonz. Salzkonz.
[m³/h] [g/l] [kg/h] [kg/h] [g/l] [Anteil] [g/l] [Anteil]
Gemessen Labor Labor Labor
Zuläufe:
9,00 990 8.910,00 8.781,30 5,00 0,00505 9,30000 0,0093939
1040 9.964,51 9.300,82 68,10 0,06548 1,17000 0,0011250
2,00 980 1.960,00 1.959,92 0,00 0,00000 0,04000 0,0000408
3,00 980 2.940,00 2.939,88 0,00 0,00000 0,04000 0,0000408
Gesamtstrom 23.774,51 22.981,92 0,02934 0,0040005
Abläufe:
 
11,60 1000 11.600,00 11.490,96 2,00 0,00200 7,40000 0,0074000
11,60 1000 11.600,00 11.490,96 2,00 0,00200 7,40000 0,0074000
Gesamtstrom 23.200,00 22.981,92 0,00200 0,0074000
Schneckenspülung
der Filter von WED 2
Schneckenspülung
der Filter von WED 3
E−Wasser−Berieselung
Filter 3
E−Wasser−Berieselung
Filter 4
Filtrat Filter 3
zu WED 2
Filtrat Filter 4
zu WED 2
Tabelle A.2: Daten des Prozess 2 (2. Filtrationsstufe der Produktionsschiene I)
Volumenstrom Dichte Massenstrom Reiner Wasserstrom Feststoffkonz. Feststoffkonz. Salzkonz. Salzkonz.
[m³/h] [g/l] [kg/h] [kg/h] [g/l] [Anteil] [g/l] [Anteil]
Gemessen Labor Labor Labor
Zuläufe:
1010 5.859,28 5.695,92 27,20 0,0269307 0,96 0,0009505
3,75 990 3.712,50 3.709,84 0,01 0,0000101 0,70 0,0007071
1010 5.859,28 5.695,92 27,20 0,0269307 0,96 0,0009505
3,75 990 3.712,50 3.709,84 0,01 0,0000101 0,70 0,0007071
10,00 980 9.800,00 9.799,60 0,00 0,0000000 0,04 0,0000408
Gesamtstrom 28.943,56 28.611,11 0,0109062 0,0005800
Abläufe:
 
29,00 990 28.710,00 28.611,11 2,10 0,0021212 1,31 0,0013232
Gesamtstrom 28.710,00 28.611,11 0,0021212 0,0013232
Schneckenspülung
Filter 3 mit Suspension
Schneckenspülung
Filter 3 mit Heißwasser
Schneckenspülung
Filter 4 mit Suspension
Schneckenspülung
Filter 4 mit Heißwasser 
E−Wasser−Berieselung
Filter 5
Filtrat Filter 5
zu WED 3
Tabelle A.3: Daten des Prozess 3 (3. Filtrationsstufe der Produktionsschiene I)
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Volumenstrom Dichte Massenstrom Reiner Wasserstrom Feststoffkonz. Feststoffkonz. Salzkonz. Salzkonz.
[m³/h] [g/l] [kg/h] [kg/h] [g/l] [Anteil] [g/l] [Anteil]
Gemessen Labor Labor Labor
Zuläufe:
 990 22.154,70 22.138,81 0,01 0,0000101 0,70 0,0007071
1070 6.754,21 6.100,00 102,00 0,0953271 1,64 0,0015327
Gesamtstrom 28.908,91 28.238,81 0,0222797 0,0009000
Abläufe:
 
28,34 1000 28.336,00 28.238,81 2,30 0,0023000 1,13 0,0011300
Gesamtstrom 28.336,00 28.238,81 0,0023000 0,0011300
Schneckenspülung
Filter 5 mit Heißwasser
Schneckenspülung
Filter 5 mit Kondensat
Filtrat Filter 6 und 7
zu Prozess 3
Tabelle A.4: Daten des Prozess 4 (4. Filtrationsstufe der Produktionsschiene I)
Volumenstrom Dichte Massenstrom Reiner Wasserstrom Feststoffkonz. Feststoffkonz. Salzkonz. Salzkonz.
[m³/h] [g/l] [kg/h] [kg/h] [g/l] [Anteil] [g/l] [Anteil]
Gemessen Labor Labor Labor
Zuläufe:
Prozesswasser 17,00 990 16.830,00 16.817,93 0,01 0,0000101 0,70 0,0007071
Gesamtstrom 16.830,00 16.817,93 0,0000101 0,0007071
Abläufe:  
Waschwasser zu Prozess 3  1060 17.936,80 16.817,93 64,93 0,0612557 1,19 0,0011226
Gesamtstrom 17.936,80 16.817,93 0,0612557 0,0011226
Tabelle A.5: Daten des Prozess 5 (Abluftwa¨scher der Produktionsschiene I)
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A.3.2 Die Untersuchung des Istzustands der Produk-
tionsschiene I
Konzentration
uebertragener Massenstrom
0
10000
20000
30000
40000
50000
60000
70000
80000
0 2.0e+05 4.0e+05 6.0e+05 8.0e+05 1.0e+06 1.2e+06 1.4e+06 1.6e+06
Grenzkurve Referenzkontaminante
Pinch-Ausschnitt
minimaler Waschmittelstrom 66.515
Pinch-Punkt1133
36509
Abbildung A.3: Konzentrations-Massenstrom-Diagramm der Ausgangssituation der
Produktionsschiene I bei Betrachtung der Kontaminante Salze
Grenzwerte
Prozess Kontaminante Eintrittsbeladung Austrittsbeladung Grenzstrom
[ppm] [ppm] t/h
1 Feststoff 4,93 347,93 17,93
Salze 705,37 85198,11 17,93
2 Feststoff 32,95 495,30 22,98
Salze 4138,47 7470,22 22,98
3 Feststoff 90,64 469,80 28,61
Salze 586,78 1327,81 28,61
4 Feststoff 43,84 433,29 28,24
Salze 921,33 1133,89 28,24
5 Feststoff 98929,00 15,31 16,82
Salze 707,58 1197,33 16,82
Tabelle A.6: Grenzwerte der Produktionsschiene I fu¨r die Wasser-Pinch-Methode
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Pool-
Konzentration
in ppm
1133.9 1187.3 1270.0 1270.0 2845.9 25045.0
   10.9
   16.8
   28.6
   12.3
   17.9
Abwasser
   66.5
Konz.:
25045.0ppm
    3.8
    0.1
    3.9
    0.0
   12.3
Frischwasser
   66.5
Konz.:
  585.0ppm
Prozess 1
Prozess 2
   28.2 Prozess 3
Prozess 4
Prozess 5
    0.3
    0.0
   11.2
    0.3
   10.7
    2.5
    0.1
   10.9
    2.4
Legende:
Frischwasserstroeme Wasser aus geendeten Prozessen Abwasser Massenstroeme in t/h
Abbildung A.4: Mo¨gliche Verschaltung der Ausgangssituation der Produktionsschie-
ne I bei Betrachtung der Kontaminante Salze
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A.3.3 Sensivita¨tsanalyse der Produktionsschiene I
Pool-
Konzentration
in ppm
1133.9 1178.5 1259.9 1259.9 1259.9 2721.9 32092.9
   10.9
   16.8
   28.6
   12.3
   16.9
Abwasser
   52.5
Konz.:
32092.9ppm
    3.8
    0.1
   12.2
    0.1
    0.2    16.7
Frischwasser
   52.5
Konz.:
  585.0ppm
Prozess 1
Prozess 2
   28.2 Prozess 3
Prozess 4
Prozess 5
    0.3
   10.7
    0.1
   10.9
    2.4
Legende:
Frischwasserstroeme Wasser aus geendeten Prozessen Abwasser Massenstroeme in t/h
Abbildung A.5: Verschaltung bei Verwendung des U¨berlaufs von Wascheindicker 3 in
den Fa¨ll-Lo¨sungen
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Pool-
Konzentration
in ppm
1133.9 1197.3 1197.3 2321.4 2321.4 6873.3 43341.9
   10.9
   16.8
    8.8
   14.9
   21.2
Abwasser
   38.0
Konz.:
43341.9ppm
    3.8
    7.2
    8.8
   14.9
Frischwasser
   38.0
Konz.:
  585.0ppm
    0.3 Prozess 1
Prozess 2
Prozess 3
Prozess 4
Prozess 5
   11.2
   10.7
    2.5
   10.9
    2.4
    0.0
Legende:
Frischwasserstroeme Wasser aus geendeten Prozessen Abwasser Massenstroeme in t/h
Abbildung A.6: Verschaltung bei Verwendung des U¨berlaufs von Wascheindicker 2
im Prozess 3
Pool-
Konzentration
in ppm
1133.9 1327.8 1443.7 1443.7 3442.4 29508.7
   10.9
   28.6
   17.6
   12.7
   17.9
Abwasser
   56.2
Konz.:
    0.0ppm
   10.8
    0.1
    5.0
    2.9
   12.7
Frischwasser
   56.2
Konz.:
  585.0ppm
Prozess 1
Prozess 2
   28.2 Prozess 3
Prozess 4
Prozess 5
   11.5
    0.3
    2.5
    0.1
   10.9
    1.0
    1.8
Legende:
Frischwasserstroeme Wasser aus geendeten Prozessen Abwasser Massenstroeme in t/h
Abbildung A.7: Verschaltung bei Verwendung des Filtrats der Filter 13 und 14 (Pro-
zess 4) im Prozess 5
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Pool-
Konzentration
in ppm
1133.9 1640.8 1640.8 2979.2 2979.2 7470.2 94183.4
   10.9
   14.1
   11.1
   16.0
   17.7
Abwasser
   17.7
Konz.:
    0.0ppm
   10.9
   11.1
   14.1
   16.0
Frischwasser
   17.7
Konz.:
  585.0ppm
Prozess 1
Prozess 2
Prozess 3
   10.9
Prozess 4
Prozess 5
    3.2
    1.9
    0.1
    0.1
    1.5
Legende:
Frischwasserstroeme Wasser aus geendeten Prozessen Abwasser Massenstroeme in t/h
Abbildung A.8: Verschaltung nach A¨nderung der Prozessfu¨hrung fu¨r die Prozesse 1,
3 und 5
Konzentration
uebertragener Massenstrom
0
10000
20000
30000
40000
50000
60000
70000
80000
90000
0 2.0e+05 4.0e+05 6.0e+05 8.0e+05 1.0e+06 1.2e+06 1.4e+06 1.6e+06
Grenzkurve Referenzkontaminante
minimaler Waschmittelstrom 52.517
Pinch-Punkt1133
28826
Abbildung A.9: Konzentrations-Massenstrom-Diagramm bei Verwendung des U¨ber-
laufs von Wascheindicker 3 in den Fa¨ll-Lo¨sungen
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Konzentration
uebertragener Massenstrom
0
10000
20000
30000
40000
50000
60000
70000
80000
0 2.0e+05 4.0e+05 6.0e+05 8.0e+05 1.0e+06 1.2e+06 1.4e+06 1.6e+06
Grenzkurve Referenzkontaminante
minimaler Waschmittelstrom 37.998
Pinch-Punkt1133
2 856
Abbildung A.10: Konzentrations-Massenstrom-Diagramm bei Verwendung des U¨ber-
laufs von Wascheindicker 2 im Prozess 3
Konzentration
uebertragener Massenstrom
0
10000
20000
30000
40000
50000
60000
70000
80000
0 2.0e+05 4.0e+05 6.0e+05 8.0e+05 1.0e+06 1.2e+06 1.4e+06 1.6e+06
Grenzkurve Referenzkontaminante
minimaler Waschmittelstrom 56.236
Pinch-Punkt1327
41773
Abbildung A.11: Konzentrations-Massenstrom-Diagramm bei Verwendung des Fil-
trats der Filter 13 und 14 (Prozess 4) im Prozess 5
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Konzentration
uebertragener Massenstrom
0
10000
20000
30000
40000
50000
60000
70000
80000
90000
0 2.0e+05 4.0e+05 6.0e+05 8.0e+05 1.0e+06 1.2e+06 1.4e+06 1.6e+06
Grenzkurve Referenzkontaminante
minimaler Waschmittelstrom 17.661
Pinch-Punkt94183
1653080
Abbildung A.12: Konzentrations-Massenstrom-Diagramm nach A¨nderung der Pro-
zessfu¨hrung fu¨r die Prozesse 1, 3 und 5
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SQP zur nichtlinearen Optimierung
156 Anhang B
Oberfläche von f(x)
x*
x1
x2
 
 
 



(a) Oberfla¨che einer Zielfunktion ohne
Randbedingungen
x*
Oberfläche von f(x)
x1
x2
g (x) = 02-    g (x  )*1
-    f(x  )*
g (x) = 01




(b) Oberfla¨che einer Zielfunktion mit 2
Ungleichungen
Abbildung B.1: Darstellung eines Minimierungsproblems fu¨r n=2
In der Optimierungsebene des Zwei-Ebenen-Verfahrens steht im Falle der Paramete-
roptimierung (Kapitel 4.1 und 4.2) ein nichtlineares Optimierungsproblem. Ausgehend
von den Optimalita¨tsbedingungen fu¨r nichtlineare Optimierungsprobleme soll ein geeig-
neter Algorithmus basierend auf der schrittweisen quadratischen Optimierung dargestellt
werden.
B.1 Optimalita¨tsbedingungen fu¨r die (Nicht)lineare Op-
timierung
Betrachtet wird das nichtlineare Optimierungsproblem in der allgemeinen Form
min
x
f(x)
RB: g(x) ≤ 0
h(x) = 0 (B.1.1)
x stellt einen n-dimensionalen Vektor kontinuierlicher Variablen dar, f(x) ist die skala-
re (nicht)lineare Zielfunktion, g(x) ist ein m1-dimensionaler Vektor der Randbedingungen
in Form von (nicht)linearen Ungleichungen und h(x) ein m2-dimensionaler Vektor der
Randbedingungen in Form von (nicht)linearen Gleichungen.
Die Optimalita¨tsbedingungen fu¨r dieses Problem lassen sich im zweidimensionalen Fall
graphisch herleiten und erkla¨ren. Betrachtet wird die Projektion der Oberfla¨che einer
zweidimensionalen Zielfunktion ohne Randbedingungen mit einem Minimum x∗, wie sie
in Abbildung A.1(a) dargestellt ist. Ein Ball, der in ein solches Tal rollt, wu¨rde im Punkt
x∗, dem tiefsten Punkt, liegen bleiben. An diesem stationa¨ren Punkt sind die Gradienten
der Zielfunktion ∇f(x∗) = 0. Die zweiten Ableitungen der Zielfunktion zeigen in diesem
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x*
Oberfläche von f(x)
x1
x2
g (x) = 02
g (x) = 01
h(x) = 0
-    f(x  )*
-    g (x  )1 *
-    h(x  )*






Abbildung B.2: Oberfla¨che einer Zielfunktion mit 2 Ungleichungen und 1 Gleichung
Punkt eine positive Kru¨mmung. In anderen Worten heißt das, dass der Ball, wenn er vom
Punkt x∗ wegbewegt wird, immer wieder in diesen zuru¨ckrollen wird.
Werden nun zwei Randbedingungen in Form von Ungleichungen, g1(x) ≤ 0 und
g2(x) ≤ 0, eingefu¨hrt, so kann man dies als Za¨une in diesem Tal darstellen. Dies ist
in Abbildung 5.2 dargestellt. Wird ein Ball innerhalb der Za¨une in dieses Tal gerollt,
so wird er wieder zum niedrigsten Punkt rollen. Liegt dieser niedrigste Punkt x∗ an der
Grenze einer der Randbedingungen (hier g1(x) = 0), dann wird diese Grenze als aktiv
bezeichnet. Der Ball liegt hier am Zaun und die obige Bedingung fu¨r das lokale Minima
(∇f(x∗) = 0) ist nicht erfu¨llt. Stattdessen ist der stationa¨re Punkt durch ein Gleichge-
wicht der Kra¨fte gekennzeichnet: Die Gravitationskraft (−∇f(x∗)) ist im Gleichgewicht
mit der Normalkraft des Zauns (−∇g1(x∗)). Außerdem kann man in Abbildung 5.2 erken-
nen, dass die Randbedingung g2(x) ≤ 0 inaktiv ist und deshalb nicht in der Kra¨ftebilanz
beru¨cksichtigt wird. Zusa¨tzlich zur Kra¨ftebilanz la¨sst sich eine positive Kru¨mmung ent-
lang der aktiven Randbedingung beobachten, d.h. ein entlang des Zauns bewegter Ball
wird wieder in den Punkt x∗ zuru¨ckrollen.
Wird nun eine Gleichgewichtsbedingung h(x) = 0 in das Problem integriert, so kann
man diese als einen Weg im Tal interpretieren, wie das in Abbildung B.2 dargestellt
ist. Ein Ball der entlang des Weges innerhalb der Za¨une rollt, wird ebenfalls im tiefsten
Punkt x∗ liegen bleiben. Auch dieser stationa¨re Punkt wird wieder durch ein Gleichge-
wicht der Kra¨fte gekennzeichnet: Die Gravitationskraft (−∇f(x∗)) ist im Gleichgewicht
mit der Normalkraft des Zauns (−∇g1(x∗)) und der Normalkraft (−∇h(x∗)), die vom
Weg auf den Ball wirkt. Auch hier wird wieder positive Kru¨mmung entlang der aktiven
Randbedingungen erwartet.
Aus diesen U¨berlegungen kann man die allgemeinen Optimalita¨tsbedingungen fu¨r ein
Minimierungsproblem mit Randbedingungen ableiten. Diese Optimalita¨tsbedingungen
werden als Karush-Kuhn-Tucker-Bedingungen (KKT) bezeichnet. Ausgangspunkt ist die
Definition der Lagrange Funktion L:
L(x, µ, λ) = F (x) + g(x)T µ + h(x)T λ = 0 (B.1.2)
Man kann die Vektoren µ und λ als Gewichtungsfaktoren der Kra¨fte aus Abbildung
B.2 bezeichnen. Im Allgemeinen werden µ und λ als duale Variablen oder Karush Kuhn
Tucker Multiplikatoren bezeichnet.
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Die Lo¨sung des NLP (B.1.1) erfu¨llt die folgenden Karush-Kuhn-Tucker-Bedingungen
1. Ordnung. Dies sind die notwendigen Bedingungen fu¨r Optimalita¨t.
1. Lineare Abha¨ngigkeit der Gradienten (vergleiche Kra¨ftegleichgewicht in Abbildung
B.2)
∇L(x∗, µ∗, λ∗) = ∇f(x∗) + ∇g(x∗)µ∗ + ∇h(x∗)λ∗ = 0 (B.1.3)
2. Die NLP-Lo¨sung liegt im Lo¨sungsraum LR (Lage auf dem Weg und innerhalb der
Za¨une in Abbildung B.2)
g(x∗) ≤ 0 , h(x∗) = 0 (B.1.4)
3. Komplementarita¨ts-Bedingung; entweder ist gi(x
∗) = 0 (aktive Nebenbedingung)
oder µ∗i = 0 (inaktiver Nebenbedingung) (entweder am Zaun oder nicht (Abbildung
B.2))
µ∗T g(x∗) = 0 (B.1.5)
4. Nichtnegativita¨tsbedingung der Ungleichungs-Multiplikatoren (die Normalkraft aus-
gehend von den Za¨unen kann nur in eine Richtung wirken)
µ∗ ≤ 0 (B.1.6)
5. Lineare Unabha¨ngigkeit der Randbedingungen: Die Gradienten der aktiven Rand-
bedingungen
[∇gA(x∗) ∧ ∇h(x∗)] fu¨r alle i ∈ A mit A = {i|gi(x∗) = 0} (B.1.7)
mu¨ssen linear unabha¨ngig sein.
Diese Karush-Kuhn-Tucker-Bedingungen 1. Ordnung sind die notwendigen Bedin-
gungen, die gewa¨hrleisten, dass x∗ ein stationa¨rer Punkt ist. Zusa¨tzliche hinreichende
Bedingungen sind erforderlich, um zu gewa¨hrleisten, dass x∗ ein lokales Minimum ist.
Eine hinreichende Bedingung ist, dass die zweiten Ableitungen positiv oder zumindest
nicht negativ sind (Kru¨mmung entlang des Zauns bzw. Weges in den Abbildungen 5.2 -
B.2).
Fu¨r ein multivariables Problem werden die zweiten Ableitungen in Form der Hessi-
schen Matrix der jeweiligen Funktionen ermittelt. So besteht die Hessische Matrix der
Zielfunktion ∇xxf(x) aus den Elementen ∇xxf(x)ij = δ2f/δxiδxj. Aus
δ2f
δxiδxj
=
δ2f
δxjδxi
folgt
∇xxf(x)ij = ∇xxf(x)ji.
Somit ist die Hessische Matrix symmetrisch. Die positive Kru¨mmung der Funktionen
kann anhand der Hessischen Matrix ermittelt werden. So hat z.B. die Zielfunktion der
Abbildung 5.2 eine positive Kru¨mmung im Punkt x∗, wenn die Hessische Matrix positiv
definit ist, d.h.
pT ∇xxf(x∗) p > 0 fu¨r alle Vektoren p 6= 0 (B.1.8)
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oder positiv semidefinit:
pT ∇xxf(x∗) p ≥ 0 fu¨r alle Vektoren p 6= 0 (B.1.9)
Fu¨r das allgemeine NLP mit Randbedingungen (vergleiche (B.1.1)) werden die hin-
reichenden Bedingungen durch die Hessische Matrix der Lagrange Funktion und nicht-
negative beschra¨nkte Richtungsvektoren p der Optimierungsvariablen entlang der aktiven
Randbedingungen definiert. Ausgehend von der Lo¨sung x∗ erfu¨llen die beschra¨nkten Rich-
tungsvektoren p die aktiven Randbedingungen und liegen somit innerhalb des Lo¨sungs-
raums. Da die A¨nderungen δx in diese Richtungen beliebig klein sein ko¨nnen, mu¨ssen
die Richtungsvektoren p auch die linearisierten (aktiven) Randbedingungen erfu¨llen und
werden deshalb folgendermaßen definiert:
∇h(x∗)T p = 0
∇gi(x∗)T p = 0 ∀ i ∈ A , A = {i|gi(x∗) = 0} (B.1.10)
Die hinreichende (notwendige) Bedingungen 2. Ordnung beno¨tigen positive (nicht
negative) Kru¨mmungen der Lagrange Funktion in diesen beschra¨nkten Richtungen p.
Mit der Hessischen Matrix la¨sst sich diese Bedingung fu¨r alle beschra¨nkten Richtungen p
wie folgt definieren:
pT ∇xxL(x∗, µ∗, λ∗) p > 0 (hinreichende Bedingung)
pT ∇xxL(x∗, µ∗, λ∗) p ≤ 0 (notwendige Bedingung) (B.1.11)
Karush Kuhn Tucker Bedingungen 1. und 2. Ordnung sind nu¨tzliche Bedingungen um
lokale Optima nichtlinearer Probleme zu identifizieren. Insbesondere die Bedingungen 1.
Ordnung stellen die Grundlagen fu¨r zahlreiche Opimierungsalgorithmen dar (vergleiche
die Herleitung des SQP1 im folgenden Abschnitt).
B.2 Herleitung des Algorithmus zur schrittweisen qua-
dratischen Optimierung
Die nichtlineare Optimierung in der Prozesstechnik wird im wesentlichen durch zwei
Ansa¨tze gelo¨st:
• Ansa¨tze mit reduzierten Gradienten (vergleiche z.B. MINOS [113])
• Schrittweise quadratische Optimierung SQP (vergleiche z.B. CFSQP [90])
Im Folgenden soll auf die Grundlagen der schrittweisen quadratischen Optimierung na¨her
eingegangen werden.
Die SQP-Algorithmen haben sich zum Schlu¨ssel-Verfahren der Prozessoptimierung
entwickelt. Im Gegensatz zu den Verfahren mit reduzierten Gradienten beno¨tigen die SQP
wesentlich weniger Berechnungen der Zielfunktionen und Randbedingungen, so dass sie
1SQP=Succesive Quadratic Programming
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insbesondere bei der modularen Optimierung mit aufwa¨ndigen Gleichungssystemen zum
Einsatz kommen. Dies macht sie insbesondere fu¨r den Einsatz im Zwei-Ebenen-Verfahren
interessant, da somit die aufwa¨ndige Berechnung der analytischen Ebene minimiert wird.
Die SQP-Verfahren ko¨nnen direkt aus den Optimalita¨tsbedingungen 1. Ordnung
der lokalen Optima (vergleiche Abschnitt 5.2) abgeleitet werden. Betrachtet werden die
Karush-Kuhn-Tucker-Bedingungen aus den Gleichungen (B.1.3)-(B.1.4). Werden nur die
aktiven Ungleichungen betrachtet mit A = {l|gl(x∗) = 0} und den Funktionen gcalA(x)
bestehend aus gl(x) ∀ l ∈ A, so erha¨lt man ein nichtlineares Gleichungssystem:
∇L(x∗, µ∗, λ∗) = ∇f(x∗) + ∇gA(x∗)µ∗ + ∇h(x∗)λ∗ = 0
gA(x∗) = 0
h(x∗) = 0 (B.2.1)
Das Optimum erha¨lt man durch Lo¨sung dieses Gleichungssystem fu¨r alle x, µ und λ.
Wendet man das Newton-Verfahren 2 auf (B.2.1) an, so erha¨lt man fu¨r den i-ten Schritt
das folgende lineare Gleichungssystem:[ ∇xxL ∇gA ∇h
∇gTA 0 0
∇hT 0 0
] [ δx
δµ
δλ
]
= −
[ ∇xL(xi, µi, λi)
gA(xi)
h(xi)
]
(B.2.2)
Betrachtet man dieses lineare Gleichungssystem na¨her, so kann man erkennen, dass
dies die Karush-Kuhn-Tucker-Bedingungen fu¨r das folgende Optimierungsproblem dar-
stellt:
Min ∇f(xi)Td + 1/2dT∇xxL(xi, µi, λi)d
RB: gA(xi) + ∇gA(xi)Td = 0
h(xi) + ∇h(xi)Td = 0 (B.2.3)
Das nichtlineare Optimierungsproblem (B.2.3) mit einer quadratischen Zielfunktion in
Abha¨ngigkeit von der Optimierungsvariablen d und linearen Randbedingungen wird ein
quadratisches Optimierungsproblem QP 3 genannt. Falls ∇xxL(xi, µi, λi) positiv definit
ist (d.h. yT∇xxL(xi, µi, λi)y > 0 ∀ y 6= 0), gibt es ein Reihe effizienter Algorithmen,
die dieses Problem lo¨sen ko¨nnen. Die Lo¨sung von (B.2.3) liefert einen Vektor d und
Multiplikatoren µ und λ fu¨r gA bzw. h. Mit den Definitionen d = δx, δµ = µ − µi und
δλ = λ− λi erha¨lt man somit eine Lo¨sung die a¨quivalent zum Newton-Schritt in (B.2.2)
ist.
Das QP (B.2.3) la¨sst sich verallgemeinern, in dem in (B.2.1) die nichtaktiven Unglei-
chungen hinzugefu¨gt werden. Damit ist statt (B.2.3) das folgende QP zu lo¨sen:
Min ∇f(xi)Td + 1/2dT∇xxL(xi, µi, λi)d
RB: g(xi) + ∇g(xi)Td ≤ 0
h(xi) + ∇h(xi)Td = 0 (B.2.4)
2Newton-Verfahren: Im i-te Schritt zur Lo¨sung des nichtlinearen Gleichungssystems f(x) = 0 wird
xi+1 durch folgende Gleichung berechnet:
xi+1 = xi − (J(xi))−1f(xi)
wobei J(xi) die Jacobi-Matrix des Gleichungssystems f(x) im Punkte xi darstellt.
3QP = Quadratic Program
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Dieses QP liefert eine Suchrichtung fu¨r x und Abscha¨tzungen fu¨r die Multiplikatoren
µ und λ. Jedoch mu¨ssen bei der Anwendung dieser Methode die 2. Ableitungen der
Zielfunktion und Randbedingungen gebildet und Startwerte fu¨r die Multiplikatoren zur
Verfu¨gung gestellt werden, damit die Hessische Matrix der Lagrange Funktion (∇xxL)
berechnet werden kann. Ist die Hessische Matrix (∇xxL) zu dem noch nicht positiv de-
finitiv, so fu¨hrt dies zu einem nichtkonvexen QP, das mit den vorhandenen Algorithmen
nur schwer zu lo¨sen ist. Deshalb wird in den meisten Anwendungen (so auch im Zwei-
Ebenen-Verfahren) die Hessische Matrix der Lagrange Funktion durch eine symmetrische,
positiv definite Matrix Bi ableitungsfrei approximiert. Dies wird im na¨chsten Abschnitt
dargestellt.
B.2.1 Die BFGS Approximation fu¨r ∇xxL
Diese Approximation Bi fu¨r ∇xxL im Punkt xi basiert auf der Sekantensteigung zwischen
xi und einem neuen Punkt x
i+1:
Bi+1(xi+1 − xi) = ∇xL(xi+1, µi+1, λi+1) − ∇xL(xi, µi, λi)
Mit der Definition
s = xi+1 − xi
y = ∇xL(xi+1, µi+1, λi+1) − ∇xL(xi, µi, λi)
erha¨lt man:
Bi+1 s = y (B.2.5)
Da die Hessische Matrix der Lagrange Funktion symmetrisch und positiv definit ist, muss
dies auch fu¨r die Approximation Bi gelten. Bi kann somit als Bi = JJT dargestellt
werden, wobei J eine quadratische nichtsingula¨re Matrix ist. Im (i+ 1)-ten Schritt muss
ebenfalls gelten Bi+1 = J+J
T
+ mit einer ebenfalls quadratischen und nichtsingula¨ren Ma-
trix J+.
Damit la¨sst sich die Sekantenbeziehung (B.2.5) in zwei Teile spalten. Aus
Bi+1s = J+j
T
+s = y
erha¨lt man nach Einfu¨hrung eines unbekannten Vektors ν:
J+ν = y und J
T
+s = ν (B.2.6)
Auf diese Darstellung kann eine ableitungsfreie Formel von Broyden [48] angewendet
werden. Diese geht von einer Minimierung der A¨nderung von J zu J+ aus:
Min||J+ − J ||F
RB: J+ν = y (B.2.7)
wobei ||J ||F = [
∑
i
∑
j Fij]
1
2 die Frobenius-Norm ist. Die Lo¨sung des Systems (B.2.7)
fu¨hrt zu folgender Broyden Formel:
J+ = J +
(y − Jν)νT
νT ν
(B.2.8)
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Aus den Gleichungen (B.2.6) erha¨lt man
νT ν = [yT (J+)
−T ]JT+s = s
Ty
Aus der Kombination von (B.2.6) und (B.2.8) erha¨lt man
ν = JT+s = J
T s +
ν(y − Jν)T s
νT ν
ν = JT s + ν
[
yTs − νTJT s
νTν
]
ν
[
1 − y
Ts − νTJT s
yTs
]
= JT s
ν =
sTy
νTJT s
JT s = βJTs (B.2.9)
Hierbei sind β und die Terme in Klammern Skalare. Aus der Kombination der Defi-
nitionsgleichungen fu¨r Bi und Bi+1 mit den Gleichungen (B.2.6) und (B.2.9) erha¨lt man:
Bi+1 =
(
J +
(y − Jν)νT
νTν
)(
J +
(y − Jν)νT
νTν
)T
= JJT +
yyT − JννTJT
νTν
= Bi +
yyT
sTy
− Jνν
TJT
νT ν
= Bi +
yyT
sTy
− B
issTBi
sTBis
(B.2.10)
Aus der Gleichung (B.2.10) ist ersichtlich, dass bei vorgegebener symmetrischer Matrix
Bi auch die abgeleitete Matrix Bi+1 symmetrisch ist. Weiterhin ist unter Beru¨cksichtigung
der Gleichungen (B.2.6) und (B.2.8) zu ersehen, dass bei positiv definiter Matrix B i und
sTy > 0 auch die Matrix Bi+1 positiv definit ist. Die BFGS 4 Approximation ermo¨glicht
somit eine ableitungsfreie Approximation der Hessischen Matrix der Lagrange Funktion,
die bei positiv definitem Startwert und sTy > 0 zu einem konvexen QP und damit zu
konvergentem Verhalten fu¨hrt.
4BFGS = Broyden-Fletcher-Goldfarb-Shanno
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C.1 Grenzwerte und Verschaltungen der einfachen Mehr-
kontaminantensysteme
Prozess Kont. U¨bertragener Grenzeintritts- Grenzaustritts- Grenzwasser-
Massenstrom Konzentration Konzentration Strom
∆m˙i(k) x
e
i,g(k) x
a
i,g(k) L˙i,min
[kg/h] [ ppm] [ ppm] [t/h]
1 A 12 0 150 80
B 24 0 300
2 A 9 50 200 60
B 14,4 80 320
3 A 6 100 250 40
B 9,6 100 340
Tabelle C.1: Daten des Beispiels 4
Pool-
Konzentration
in             ppm
150.0 171.7 179.2
   80.0
   60.0
   40.0
Abwasser
  150.7
Konz.:
  179.2            ppm
   13.3
   16.0
Feedstrom 1
150.667
   80.0 Prozess 1
Prozess 2
Prozess 3
   10.0
   34.0
   26.7
Legende:
Frischwasserstroeme Wasser aus geendeten Prozessen Abwasser Massenstroeme in t/h
Abbildung C.1: Verschaltung fu¨r Beispiel 4 mit proportionalen U¨bertragungsverhal-
ten
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Pool-
Konzentration
in             ppm
150.0 171.1 178.8
   80.0
   54.8
   40.0
Abwasser
  151.0
Konz.:
  178.8            ppm
   13.3
   10.4
Feedstrom 1
151.014
   80.0 Prozess 1
Prozess 2
Prozess 3
   30.0
   14.3
   26.7
Legende:
Frischwasserstroeme Wasser aus geendeten Prozessen Abwasser Massenstroeme in t/h
Abbildung C.2: Verschaltung fu¨r Beispiel 4 mit proportionalen U¨bertragungsverhal-
ten und Schwellenkonzentration xs(A) = 100 ppm
Prozess Kont. U¨bertragener Grenzeintritts- Grenzaustritts- Grenzwasser-
Massenstrom Konzentration Konzentration Strom
∆m˙i(k) x
e
i,g(k) x
a
i,g(k) L˙i,min
[kg/h] [ ppm] [ ppm] [t/h]
1 A 12 0 150 80
B 73,5 0 919
2 A 9 50 200 60
B 55,1 80 998
3 A 6 100 250 40
B 36,7 100 1018
Tabelle C.2: Daten des Beispiels 4b (An Kremser-Gleichung [77] angepasste 2. Kon-
taminante)
Prozess Kont. U¨bertragener Grenzeintritts- Grenzaustritts- Grenzwasser-
Massenstrom Konzentration Konzentration Strom
∆m˙i(k) x
e
i,g(k) x
a
i,g(k) L˙i,min
[kg/h] [ ppm] [ ppm] [t/h]
1 A 12 0 150 80
B 26,08 0 326
2 A 9 50 200 60
B 12,84 136 350
3 A 6 100 250 40
B 2,72 250 318
Tabelle C.3: Daten des Beispiels 4c (An Korrelation x(B) = 350 ∗ sin(0, 008 ∗ x(A))
angepasste 2. Kontaminante)
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   80.0
   60.0
   40.0
Abwasser
  123.7
Konz.:
  183.8            ppm
   13.3
   30.0
   13.0
Regeneration   30.0
   17.1
   12.9
Feedstrom 1
123.667
   80.0 Prozess 1
Prozess 2
Prozess 3
   17.0
   26.7
Legende:
Frischwasserstroeme Wasser aus geendeten Prozessen Regeneriertes Wasser Abwasser Massenstroeme in t/h
Abbildung C.3: Verschaltung fu¨r Beispiel 4 mit proportionalen U¨bertragungsverhal-
ten und Regeneration mit dotLR,max = 30, R(A) = 95%, R(B) =
90% und xF = [0 ppm; 0 ppm]
Pool-
Konzentration
in             ppm
150.0 156.0 158.4
   80.0
   60.0
   40.0
Abwasser
  170.4
Konz.:
  158.4            ppm
    4.4
    5.2
Feedstrom 1
170.420
   80.0 Prozess 1
Prozess 2
Prozess 3
   12.0
   42.8
   35.6
Legende:
Frischwasserstroeme Wasser aus geendeten Prozessen Abwasser Massenstroeme in t/h
Abbildung C.4: Verschaltung fu¨r Beispiel 4b mit proportionalen U¨bertragungsverhal-
ten
Anhang C 167
Pool-
Konzentration
in             ppm
150.0 156.0 158.4
   80.0
   60.0
   40.0
Abwasser
  170.4
Konz.:
  158.4            ppm
    4.3
    5.2
    0.0
Feedstrom 1
170.426
   80.0 Prozess 1
Prozess 2
Prozess 3
    6.4
   48.4
   35.6
Legende:
Frischwasserstroeme Wasser aus geendeten Prozessen Abwasser Massenstroeme in t/h
Abbildung C.5: Verschaltung fu¨r Beispiel 4b mit U¨bertragungsverhalten anhand
Kremser-Gleichung [77]
Pool-
Konzentration
in             ppm
150.0 175.3 197.1
   80.0
   49.1
   40.0
Abwasser
  137.0
Konz.:
  197.1            ppm
   26.7
    5.4
Feedstrom 1
136.972
   80.0 Prozess 1
Prozess 2
Prozess 3
   30.0
   13.6
   13.3
Legende:
Frischwasserstroeme Wasser aus geendeten Prozessen Abwasser Massenstroeme in t/h
Abbildung C.6: Verschaltung fu¨r Beispiel 4c mit proportionalen U¨bertragungsverhal-
ten
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Pool-
Konzentration
in             ppm
250.0 173.1 184.1
   24.0
   80.0
   60.0
Abwasser
  146.7
Konz.:
  184.1            ppm
   17.3
Feedstrom 1
143.410
   80.0 Prozess 1
Prozess 2
Prozess 3
   29.8
    9.6
   24.0
    1.1     2.2
Legende:
Frischwasserstroeme Wasser aus geendeten Prozessen Abwasser Massenstroeme in t/h
Abbildung C.7: Verschaltung fu¨r Beispiel 4c mit U¨bertragungsverhalten anhand der
Korrelation x(B) = 350 ∗ sin(0, 008 ∗ x(A))
Prozess Kont. U¨bertragener Grenzeintritts- Grenzaustritts- Grenzwasser-
Massenstrom Konzentration Konzentration Strom
∆m˙i(k) x
e
i,g(k) x
a
i,g(k) L˙i,min
[kg/h] [ ppm] [ ppm] [t/h]
1 A 8 0 100 80
B 16 0 200
2 A 9 50 200 60
B 18 100 400
3 A 4 150 250 40
B 4 150 250
Tabelle C.4: Daten des Beispiels 5
Prozess Kont. U¨bertragener Grenzeintritts- Grenzaustritts- Grenzwasser-
Massenstrom Konzentration Konzentration Strom
∆m˙i(k) x
e
i,g(k) x
a
i,g(k) L˙i,min
[kg/h] [ ppm] [ ppm] [t/h]
1 A 12 0 150 80
B 24 0 300
2 A 9 50 200 60
B 15 100 350
3 A 6 100 250 40
B 12,8 80 400
Tabelle C.5: Daten des Beispiels 6
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Pool-
Konzentration
in             ppm
150.0 173.7 178.0
   80.0
   52.9
   40.0
Abwasser
  151.7
Konz.:
  178.0            ppm
   10.7
   10.6
Feedstrom 1
149.020
   80.0 Prozess 1
Prozess 2
Prozess 3
   42.4
   26.7
    2.7
Legende:
Frischwasserstroeme Wasser aus geendeten Prozessen Abwasser Massenstroeme in t/h
Abbildung C.8: Verschaltung fu¨r Beispiel 6
Prozess Kont. U¨bertragener Grenzeintritts- Grenzaustritts- Grenzwasser-
Massenstrom Konzentration Konzentration Strom
∆m˙i(k) x
e
i,g(k) x
a
i,g(k) L˙i,min
[kg/h] [ ppm] [ ppm] [t/h]
1 A 8 0 100 80
B 16 0 200
2 A 6 50 150 60
B 12 100 300
3 A 4 200 300 40
B 10 150 400
Tabelle C.6: Daten des Beispiels 7
Prozess Kont. U¨bertragener Grenzeintritts- Grenzaustritts- Grenzwasser-
Massenstrom Konzentration Konzentration Strom
∆m˙i(k) x
e
i,g(k) x
a
i,g(k) L˙i,min
[kg/h] [ ppm] [ ppm] [t/h]
1 A 4 0 100 40
B 4,8 80 200
2 A 5,25 50 200 35
B 8,75 50 300
Tabelle C.7: Daten des Beispiels 8a
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Prozess Kont. U¨bertragener Grenzeintritts- Grenzaustritts- Grenzwasser-
Massenstrom Konzentration Konzentration Strom
∆m˙i(k) x
e
i,g(k) x
a
i,g(k) L˙i,min
[kg/h] [ ppm] [ ppm] [t/h]
1 A 4 20 100 40
B 4,8 80 200
2 A 5,25 50 200 35
B 8,75 50 300
Tabelle C.8: Daten des Beispiels 8b
Prozess Kont. U¨bertragener Grenzeintritts- Grenzaustritts- Grenzwasser-
Massenstrom Konzentration Konzentration Strom
∆m˙i(k) x
e
i,g(k) x
a
i,g(k) L˙i,min
[kg/h] [ ppm] [ ppm] [t/h]
1 A 4 0 100 40
B 10,4 40 300
2 A 3,5 50 150 35
B 2,8 170 250
Tabelle C.9: Daten des Beispiels 9
Prozess Kont. U¨bertragener Grenzeintritts- Grenzaustritts- Grenzwasser-
Massenstrom Konzentration Konzentration Strom
∆m˙i(k) x
e
i,g(k) x
a
i,g(k) L˙i,min
[kg/h] [ ppm] [ ppm] [t/h]
1 A 4 0 100 40
B 10,4 40 300
C 4 50 150
2 A 3,5 50 150 35
B 2,8 170 250
C 7 100 300
Tabelle C.10: Daten des Beispiels 10
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C.2 Grenzwerte der Systeme mit Regeneration
Prozess U¨bertragener Grenzeintritts- Grenzaustritts- Grenzwasser-
Massenstrom Konzentration Konzentration Strom
∆m˙i(k) x
e
i,g(k) x
a
i,g(k) L˙i,min
[kg/h] [ ppm] [ ppm] [t/h]
1 1,75 0 140 12,5
2 3,7 80 140 61,7
3 2,8 80 240 17,5
Tabelle C.11: Daten des Beispiels 11
Prozess U¨bertragener Grenzeintritts- Grenzaustritts- Grenzwasser-
Massenstrom Konzentration Konzentration Strom
∆m˙i(k) x
e
i,g(k) x
a
i,g(k) L˙i,min
[kg/h] [ ppm] [ ppm] [t/h]
1 4,55 0 130 35
2 1,575 100 130 52,5
3 1,875 100 250 12,5
Tabelle C.12: Daten des Beispiels 12
Prozess U¨bertragener Grenzeintritts- Grenzaustritts- Grenzwasser-
Massenstrom Konzentration Konzentration Strom
∆m˙i(k) x
e
i,g(k) x
a
i,g(k) L˙i,min
[kg/h] [ ppm] [ ppm] [t/h]
1 2,6 0 130 20
2 2,75 80 130 55
3 2 100 200 20
4 1,8 130 250 15
Tabelle C.13: Daten des Beispiels 13
Prozess U¨bertragener Grenzeintritts- Grenzaustritts- Grenzwasser-
Massenstrom Konzentration Konzentration Strom
∆m˙i(k) x
e
i,g(k) x
a
i,g(k) L˙i,min
[kg/h] [ ppm] [ ppm] [t/h]
1 8 0 200 40
2 1,4 80 150 20
3 5 100 200 50
4 9 100 400 30
5 6 300 400 60
6 8 400 600 40
Tabelle C.14: Daten des Beispiels 14
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C.3 Daten der Optimierungsbeispiele
Prozess U¨bertragener Grenzeintritts- Grenzaustritts- Grenzwasser-
Massenstrom Konzentration Konzentration Strom
∆m˙i(k) x
e
i,g(k) x
a
i,g(k) L˙i,g
[kg/h] [ ppm] [ ppm] [t/h]
1 2 0 100 20
2 1,8 20 80 30
3 5 50 100 100
4 2,8 50 120 40
5 2,1 60 200 15
6 3 100 400 10
7 6,5 150 800 10
8 4 400 800 10
Tabelle C.15: Grenzwerte des Beispiels 15
Feedstrom Konzentration Strom- spez.
begrenzung Kosten
xj,FW (k) L˙j,max cj
[ ppm] [t/h] [(GE · h)/t]
1 50 - 10
2 40 - 11
3 10 - 20
4 0 - 30
Regenerations- Regenerations- Strom- spez. spez.
strom Austrittskonz. begrenzung Kosten Kosten
xaR,min(k) L˙R,max cR cLR
[ ppm] [t/h] [(GE · h)/t] [(GE · h)/t]
1 15 20 10 6
Tabelle C.16: Feed-, Regenerations- und Kostendaten des Beispiels 15
Prozess U¨bertragener Eintritts- Austritts- Massenstrom Gleichgewichts-
Massenstrom Konzentration Konzentration Daten
∆m˙i(k) y
e
i (k) y
a
i (k) G˙i m b
[kg/h] [ ppm] [ ppm] [t/h] .
1 2 110 10 20 10 0
2 5 110 60 100 11 0
3 30 810 60 40 15 0
4 4 810 410 10 6 0
Tabelle C.17: Daten der reichen Seite und Gleichgewichtsdaten des Beispiels 16
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   30.0
   20.0
  100.0
   40.0
   15.0
    9.9
    9.4
    5.9
Abwasser
  200.0
Konz.:
  176.5 ppm
    5.0
    8.5     0.9
    5.1
    0.3
    3.4
    0.2
    5.9
    0.9
Feed1
150.000
  100.0
   40.0
   10.0
Feed2
 10.000
   10.0
Feed3
 20.000
   20.0
Feed4
 20.000
   20.0
Prozess1
Prozess2
Prozess3
Prozess4
Prozess5
Prozess6
Prozess7
Prozess8
Legende:
Frischwasserstroeme Wasser aus geendeten Prozessen Abwasser Massenstroeme in t/h
Abbildung C.9: Verschaltung der Ausgangssituation ohne Optimierung und Regene-
ration (Beispiel 15)
Prozess Kosten Abschreibungs- Zinssatz Art SUE HTU
Zeitraum
cK,i n z
[GE] [Jahre] [%] [m]
1 150000 10 8 FK 0,3
2 80000 10 8 BK -
3 30000 10 8 BK -
4 70000 10 8 BK -
Tabelle C.18: Kostendaten der Stoffu¨bertrager des Beispiels 16 (FK = Fu¨llko¨rperko-
lonne, BK = Bodenkolonne)
174 Anhang C
   30.0
   20.0
  100.0
   39.1
   14.9
    9.9
    9.4
    6.0
   10.0
    8.7
   20.0
    3.6
   20.0
    6.1
    0.8
    0.3
    5.2
    0.2
    0.1
    3.4
    0.1
    6.0
    0.9
   20.0
    8.9
    9.6
    1.5
Feed1
114.000
  100.0
    6.7
    4.6
    2.7
Feed2
 10.000
   10.0
Feed3
 20.000
   20.0
Feed4
 20.000
   20.0 Prozess1
Prozess2
Prozess3
Prozess4
Prozess5
Prozess6
Prozess7
Prozess8
Legende:
Frischwasserstroeme Wasser aus geendeten Prozessen Regeneriertes Wasser Abwasser Massenstroeme in t/h
PSfrag replacements
Regeneration auf 15 ppm
Abbildung C.10: Verschaltung der Ausgangssituation mit Regeneration aber ohne
Optimierung (Beispiel 15)
   30.0
   20.0
  100.0
   40.0
   15.0
   10.0
    9.4
    6.0
Abwasser
  166.7
Konz.:
  194.8 ppm
    5.0
   25.0
   10.0
    5.0
    3.3
    5.3     3.3
    6.0
    0.8
Feed2
126.667
   10.0
   50.0
   20.0
   25.0
   10.0
    7.5
    1.7
    2.5
Feed3
 20.000
   20.0
Feed4
 20.000
   20.0
Prozess1
Prozess2
Prozess3
Prozess4
Prozess5
Prozess6
Prozess7
Prozess8
Legende:
Frischwasserstroeme Wasser aus geendeten Prozessen Abwasser Massenstroeme in t/h
Abbildung C.11: Verschaltung nach Optimierung der Feedstro¨me (Beispiel 15)
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   30.0
   20.0
  100.0
   40.0
   15.0
   10.0
    9.4
    6.0
    5.0
   11.1
    9.1
   13.9
    0.0
   13.9
    0.6
    0.0
    5.2
    0.2
    0.0
    3.3
    0.1
    6.0
    0.9
   13.9
   11.8     2.1
Feed1
124.982
  100.0
   15.0
   10.0     0.0
Feed2
 10.000
   10.0
Feed3
 20.000
   11.4     8.6
Feed4
 20.000
   20.0 Prozess1
Prozess2
Prozess3
Prozess4
Prozess5
Prozess6
Prozess7
Prozess8
Legende:
Frischwasserstroeme Wasser aus geendeten Prozessen Regeneriertes Wasser Abwasser Massenstroeme in t/h
PSfrag replacements
Regeneration auf 26,15 ppm
Abbildung C.12: Verschaltung nach Optimierung der Regeneration (Beispiel 15) mit
xaR ≥ 15 ppm und L˙R ≤ 20t/h
   30.0
   20.0
  100.0
   38.2
   14.8
    9.9
    9.4
    6.0
    8.3
   37.6
    5.3
   37.6
    9.2
    1.1
    0.7
    5.2
    0.3
    0.2
    3.4
    0.2
    6.0
    0.9
   37.6
   13.7
   10.7
    6.1
    4.5
    2.6
Feed1
100.000
  100.0
Feed2
 10.000
   10.0
Feed3
 20.000
   15.6     4.4
Feed4
 20.000
   20.0 Prozess1
Prozess2
Prozess3
Prozess4
Prozess5
Prozess6
Prozess7
Prozess8
Legende:
Frischwasserstroeme Wasser aus geendeten Prozessen Regeneriertes Wasser Abwasser Massenstroeme in t/h
PSfrag replacements
Regeneration auf 30,9 ppm
Abbildung C.13: Verschaltung nach Optimierung der Regeneration (Beispiel 15) bei
nicht begrenztem Regenerationsstrom L˙R
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   30.0
   20.0
   83.3
   38.0
   14.8
    9.9
    9.4
    6.0
    8.2
   37.6
    5.2
   37.6
    9.0
    1.2
    0.8
    5.2
    0.3
    0.2
    3.4
    0.2
    6.0
    0.9
   37.6
   13.7
   10.7
    6.1
    4.5
    2.6
Feed1
  0.000
    0.0
Feed2
 93.333
   10.0
   50.0    25.0    8.3
Feed3
 20.000
   15.6     4.4
Feed4
 20.000
   20.0 Prozess1
Prozess2
Prozess3
Prozess4
Prozess5
Prozess6
Prozess7
Prozess8
Legende:
Frischwasserstroeme Wasser aus geendeten Prozessen Regeneriertes Wasser Abwasser Massenstroeme in t/h
PSfrag replacements
Regeneration auf 26,3 ppm
Abbildung C.14: Verschaltung nach gleichzeitiger Optimierung der Feedstro¨me und
Regeneration (Beispiel 15)
   30.0
   20.0
   84.2
   36.8
   14.7
    9.9
    9.4
    6.0
    1.4
    8.2
   28.6
    6.9
   28.6
   14.8
    1.1
    1.0
    5.2
    0.3
    0.3
    3.4
    0.2
    6.0
    0.9
   28.6
    7.9
    9.1
    4.2
    5.1
    2.4
Feed1
  0.000
    0.0
Feed2
 92.877
   10.0
   50.0    25.0    7.9
Feed3
 20.000
   20.0
Feed4
 20.000
   20.0 Prozess1
Prozess2
Prozess3
Prozess4
Prozess5
Prozess6
Prozess7
Prozess8
Legende:
Frischwasserstroeme Wasser aus geendeten Prozessen Regeneriertes Wasser Abwasser Massenstroeme in t/h
PSfrag replacements
Regeneration auf 10 ppm
Abbildung C.15: Verschaltung nach gleichzeitiger Optimierung der Feed-
stro¨me und Regeneration bei einer minimalen Regenerations-
Austrittskonzentration von xaR,min = 1 ppm (Beispiel 15)
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  607.8
  200.0
  600.0
   60.0
Abwasser
 1407.8
Konz.:
   29.1 ppm
   59.7     0.3     0.0
Feed1
1407.841
  200.0
  600.0
  607.8
Prozess1
Prozess2
Prozess3
Prozess4
Legende:
Frischwasserstroeme Wasser aus geendeten Prozessen Abwasser Massenstroeme in t/h
Abbildung C.16: Verschaltung des Kostenoptimums fu¨r Beispiel 16
  591.5
  200.0
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Abbildung C.17: Verschaltung des Kostenoptimums bei Regeneration fu¨r Beispiel 16
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